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   次に実稼働中の中型炉(50t/日炉)を用いて、テーパ型中型流動層と小型コール
ドモデル及び冷風と熱風とで最小流動化速度などの基本特性に相違が生じるか
どうかの検証を行った。 
   最終的に文献から得られた円筒型の最小流動化速度の計算式により求めた値
が、テーパ型に適合するかどうかをテーパ型の実験値と比較し検証した。 
 



















に75°以上とし、図 2－3に示す通りテーパ角度(2θ)の 1/2を 15°とした。(θ
＝15°) 
 
図 2-2 コールドモデル実験装置 
 
図 2-3 テーバ角度 
 
 円筒部塔径 Ａ mm 200
 円筒部高さ Ｃ mm 1600
 分散板部径 Ｂ mm φ200,150,100
 流動媒体 － － ４号硅砂


































 流動媒体は、4号硅砂（実測定値で平均粒子径約 0.9mm、安息角 60～65°）の
硅砂を用いた。砂層高さは、φ200mm の円筒型を径と同じ高さ 200mm、テーパ型
では、円筒部径(200mm)と同じ断面積に 50mmをプラスした高さ、分散部径φ100mm







































































































設計風速を Upf 以上になる様に設計することにした。したがって、Umf より Upf
の方が、設計上重要な数値である。 
完全流動化状態での速度を空気分散部での空塔速度(Upf)、砂層上部での空塔
速度(Upfu）とすると表 2-4、図 2-7に示す様に円筒型とテーパ型とは Upfuで大
きな差があり、テーパ型の Upfu は円筒型より低い値を示し、特に下部径を絞っ
たφ100mmではその傾向が顕著に出ている。 
分散板径 分散板空塔速度 砂層上部空塔速度 空気量
φ　mm U0=Umf  m/sec Uf   m/sec ×10-3m3/sec
テーパ型 100 1.06 0.27 8.48
θ=15° 150 0.46 0.26 8.17







































分散板径 分散板空塔速度 砂層上部空塔速度 空気量
φ　mm U0=Umf  m/sec Uf   m/sec ×10-3m3/sec
テーパ型 100 1.08 0.27 8.48
θ=15° 150 0.67 0.38 11.9






















































温度　 空気量 汚泥中水分量 合計 実ガス
℃ Nm3/kgds Nm3/kgds Nm3/kgds m3/kgds
500～600 5.72 0 5.72 16.2








2200+2×(100×tan15°)＝2253mm → 2250mm 
 (圧力の卖位は文献,実験データと整合性を保つために次の卖位を使用した。
mmAq,kgf/m2 SI卖位との換算は、mmAq= kgf/m2=9.81Pa) 
 
図 2-9 砂層圧力損失 空気温度60℃ 
 
 




















圧力損失 mmAq 砂層高さ 800mm






















圧力損失 mmAq 砂層高さ 800mm
圧力損失 mmAq 砂層高さ 900mm
































　砂高さ H mm 800 900 1000
　ノズル部からの高さ mm 700 800 900





　圧力損失計算値① mmAq 1320 1544 1776
　圧力損失計算値② mmAq 1120 1280 1440
　圧力損失実測値 mmAq 1080 1300 1450
砂かさ密度=1.6t/m3












































             (2-1)  
      ΔP： 層内圧力損出 mmAq,    L  ： 静止層高 m 
ε ： 空隙率 －,            s  ： 形状係数 － 
Dp ： 代表粒子径 m,         f ： 流体粘度 kg/(m・sec) 
f ： 流体密度 kg/m
3,        p ： 粒子密度 kg/m
3 
g  ： 重力加速度 m/sec
２,     U ： 空塔速度 m/sec 
mfU ： 流動化開始速度 m/sec, mf  ： 流動化開始時層空隙率  















1                (2-2) 
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(2-5) 
  (2-3)式の二次方程式の解を解くと(2-6)式が導かれる。 
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(2-6)’
 
             a=
3
1









Wen-Yu5) 6) 7)は、  a=14, b=11 を求めているのでこれを用いて(2-6)’式に代入
するとレイノルズ数は、(2-7)式となる。 
     7.330408.07.33Re 2  Armf                  (2-7) 
  4号硅砂(代表粒子径 0.0009m)で、常温(30℃)の場合と550℃の場合のそれぞれの








表 2-7 最小流動速度計算値 
 
 














































円筒 円筒 テーパ テーパ テーパ
1 1 1/1.3 1/2 1/1.6
0.3～0.62 0.38 0.46 1.06 0.2～0.4


















     50t/日炉の常温、熱風条件下でのデータを図 2-14に示した。 
 
 





























を Udとすると圧力損失ΔPdは、圧縮性、粘性の影響を考慮し Kuniiの式 1)を用
いた。 






                 （2-8） 
           Y  ： 膨張補正係数     － 
           C  ： オリフィス流量係数  － 
           Ud  ： オリフィス断面積当りの速度 m/sec 
           ΔPd  ： オリフィス圧損   kgf/m2 
           f  ： 流体密度  kg/m
3 
(2-8)式より圧力損失は次の式になる。 













                  (2-9) 
気体の膨張補正係数 Yは、(2-10)式になる 9)。 
Y=1-(0.41+0.35β4)ΔPd／(κP)         (2-10)  
       β ： 絞り直径比 
       κ ： アイゼントロピック指数(空気κ=1.40 10)) 
     絞り直径比＝0.025～0.45、ΔPd＝200～1000 kgf/m2の条件を(2-10)式に代入
して計算すると膨張補正係数 Yは、Y＝0.999491～0.999974であり、Y=1.00 に
近似できた。 
 実験データから逆に、Y・Cを求めると(2-11)式になる。     







                            (2-11) 
   冷間、熱風条件でのデータをまとめると図 2-14になり、実験値として     
C=0.59の結果が導き出された。 






























    r：開孔率/100     (2-13) 
















































































































ピュータ TITAN3000を使用した。  
(3)境界条件 
  1)モデル形状 
 
             図 2-17 分散板構造図  
 

























表 2-9 分散板形状比較 
 




表 2-10 荷重条件（1kgf/mm2=9.8MPa） 
 


















































あり強度は、表 2-12に示す 0.2%耐力値を用いて安全率 2.5で割った値を許容応
力とした。SUS310S鋼の物性値を表 2-13～1411)に示した。 
 
表 2-12 判定条件 
 
 
表 2-13 SUS310Sの静特性での物性値 
 
 
表 2-14 SUS310Sの熱応力解析での物性値 
 




















線膨張係数 /℃ 16.9×10 －6












































    図 2-18 分散板とリブの接合      図 2-19 多点拘束 
    
  ③240t炉モデル 




































図 2-22 リブの応力状況        
(2) 50t炉の解析結果と考察 







     図 2-23 リブ高さと全体最大相当応力(静解析) 
 
 












































































  図 2-26に 240t炉の当初設計条件(リブ高さ=側板高さ、リブ本数＝12本)で、
リブ高さを変化させた熱応力解析結果を示す。詳細は巻末に FEM解析図を示して
いる。全ての最大相当応力で、リブ高さ 550mmが最良の結果を示した。しかしリ








図 2-26 リブ高さの影響(リブ=側板高さ,リブ本数 12本) 
       参考資料：FEM解析図(2) 
 
 
図 2-27 リブ高さの影響(側板高さ=リブ高さ+50mm) 


























































② リブ本数 10本の解析結果 
リブ高さは 550mm、側板 600mmのままで分散板強度への影響の尐ない外側の









図 2-28 リブ本数の影響(リブ高さ 550mm,側板高さ 600mm) 
       参考資料：FEM解析図(4) 
 

























図 2-29 側板高さの影響(リブ本数 10本,リブ高さ 550mm) 



































































       表 2-15 240t炉の分散板形状 
頄　　目 卖位 当初設計 FEM解析結果
分散板の径 mm 4600 4600
底板の径 mm 5020 5020
リブ高さ mm 550 500
側板高さ リブと同じ リブ+50mm
mm 550 500
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 3-2 乾燥－流動方式によるエネルギー効率化 

















































表 3-1 炉・乾燥機仕様 
 
 










 3-2-3 測定方法 




SOxは JISK0103、HClは JISK0107、悪臭物質は環境庁告示 9号(S47年)に基づき
測定した。 
 3-2-4 測定結果と考察 





































化ガスの発熱量が約 5000kcal/であることから灯油換算で約 25ℓ/hに相当する。 






全 kg/h 596 585
体 %WB 81 81
kg/h 288 231
%WB 59 61
乾 %WB 11.9 10.8
燥 kg/h 480 425





焼 ℓ/h 0 0
Nm3/h 385 393
Nm3/h 72 65
却 Nm3/h 6.2 3.1
℃ 43 32
Nm3/h 827 807










廃 kg/h 155 150
熱 Mpa 1.03 1.06
回 ℃ 143 143
収 kg/h 325 275














































表 3-4 排ガス測定結果 
 























































































3-8 に示した。脱水汚泥含水率を 80%とし炉内温度 850℃、流動空気は乾燥-流動
350℃、直接焼却 600℃、乾燥機で水分を蒸発させるのに必要な蒸気量は 3-2の結




炉出口排ガス NOx濃度ppm 砂層部 総合
O2濃度(%) (12%換算値) 空気過剰率 空気過剰率
二段燃焼 4 9 1.07 1.24





























可燃物割合を変数として自燃含水率をまず求め図 3-3 に示した。3-2 頄では可










































図 3-3 自燃限界含水率 
 
条件：100t/日の汚泥焼却、脱水汚泥含水率 80% 
図 3-4 100t炉空気量・排ガス量の比較 
 
















































排ガス量 乾燥-流動 排ガス量 直接流動




























量 1t当たり 50kWとした。この値は、伝熱面積 200m2の設備の水分蒸発量が約 2t








表 3-9 乾燥－流動ユーティリティの増減 (100t/日含水率 80%処理) 
 
 
80 75 70 65 60
直接流動からの減少分
燃焼空気量　　　　　　Nm3/h 1,405 1,740 2,104 2,445 2,799
排ガス量              Nm3/h 3,092 3,554 4,013 4,464 4,936
ブロワー・ファンの動力減少
燃焼空気ブロワー 圧力6KPa 31.2 38.7 46.8 54.3 62.2
誘引ファン　圧力6KPa 10.3 11.8 13.4 14.9 16.5
①(小計)　kW 41.5 50.5 60.2 69.2 78.7
乾燥－流動 乾燥機水分蒸発量 1283 1425 1579 1723 1865
乾燥設備動力アップ　kW
②（水分蒸発量1t当り約50KW)　　　 64 71 79 86 93
トータル乾燥-流動動力増加　kW
②－① 22.5 20.5 18.8 16.8 14.3
直接流動からの補助燃料減少　ℓ/h 97 126 154 183 212
乾燥－流動ユーテイリテイ増減(年間)
電気代増加分　　20円/kWh 3,330 3,034 2,782 2,486 2,116
ボイラー薬品等　1万円/日 3,103 3,103 3,103 3,103 3,103
排ガス処理薬品　　増減なし 0 0 0 0 0
オイル減少分　　100円/ℓ -71,780 -93,240 -113,960 -135,420 -156,880
点検整備費用増加分 600万円/年 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000









年間約 1.45 億円、差の最も尐ない可燃分 80%の汚泥でも年間約 5900 万円安くな
った。 
 (3)設備費の比較 
























































































































NOx の実験を行いファジィ制御の傾向を把握した。同時に CO 濃度の高い条件と
砂層温度の低い条件についてもその傾向把握の実験を行った。 
(1)実証プラントと汚泥性状 
 汚泥処理量 7ｔ/日の流動層炉設備(図 3-7)を用い NOx の発生が多い石灰汚泥
(表 3-11)を焼却した。 
 




空 サ 減 電
動 気 イ 気 煙
予 ク 温 集
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 表 3-12 は、NOx 濃度を下げるためのルール 10)で、ファジィ制御ルールの前件
部は、砂層温度、燃焼空気量、二次空気量と NOx濃度、後件部は、砂層温度、燃
焼空気量、二次空気量とした。S は Small、M は Medium、B は Big の略である。
図 3-9 にファジィ制御に用いたメンバーシップ関数 11）を示す。実証プラントで
の後件部メンバーシップ関数は、二次燃焼空気0～110Nm3/h、砂層温度700～780℃、








図 3-9 メンバーシップ関数 
1 2 3 4 5
前
件 Ｍ Ｍ Ｂ Ｂ Ｓ
部 Ｍ Ｍ Ｍ Ｂ Ｓ




























100 130 150 0 55 110
48 
 
 汚泥性状の影響は、汚泥中の Ca、Fe含有量の影響が大きい（図 3-10）。Feは、
三次処理でポリ鉄を使用している処理場で多く含まれているので高分子汚泥で
も注意が必要である。Ca分は、この実験で用いた石灰汚泥に多く含まれるてお
り本実験では特に NOxの制御が重要であった。図 3-11 に示す様に砂層温度が、
650℃以下では NOx濃度が高い 7)。空気過剰率が、1.3以上で NOx濃度が急激に上
がる傾向にある(図 3-12)。燃焼空気量の総量が同じでも図 3-13に示す様に二次
空気量の割合を増加することで NOx濃度を下げることができる。図 3-10の Fe
を多く含む汚泥と図 3-12のデータは、高分子汚泥を焼却したデータで、その他
の図は石灰汚泥のデータであった。 




図 3-10  Fe,Ca含有量と NOx濃度 
 
 






















































図 3-12 空気過剰率と NOx濃度 
 
図 3-13 二次空気割合と NOx濃度 




B、②CO濃度 B、③砂層温度 Sの三パターンを行った。 
(B:Big,M:Medium,S:Small) 
3-3-4実証プラントでのファジィ制御実験結果と考察 
(1)パターン①---燃焼空気量 B & NOx濃度 Bのケース 
制御結果を図 3-14(1)排ガス性状、3-14(2)燃焼空気量と二次燃焼空気量、
3-14(3)炉内温度の時系列データに示した。制御前の O2濃度は 8～9％と高く NOx
が約 150ppm発生していたが、ファジィ制御によって 70～100ppmの濃度に低下し
た。制御によって燃焼空気量が 550 Nm3/h から 400 Nm3/h まで下がりその結果
O2濃度は 6～７%になった。また二次空気量は制御の初期は 50から 100 Nm
3/hに




















































図 3-14(1)  パターン①排ガス性状 
 
 
図 3-14(2)  パターン①空気量 
 
 
図 3-14(3)  パターン①温度 
51 
 
  (2)パターン②---CO濃度 Bのケース 
 図 3-15(1)～(3)にパターン②のケースの時系列データを示した。制御前は、
CO濃度が 250ppmを超える高い状態であった。砂層温度 770℃、フリーボード温
度 820℃で COが大量に発生する温度ではなかった。二次空気量が 100 Nm3/h入っ
た状態で O2 濃度が 5％以下であり砂層部では空気過剰率が１以下の還元雰囲気
になっていると予想された。 
ファジィ制御によって燃焼空気量を 330Nm3/hから 400Nm3/hに増加させ同時に







図 3-15(1)  パターン②排ガス性状 
 




図 3-15(3)  パターン②温度 
(3)パターン③---砂層温度 Sのケース 
 制御前の状態は、砂層温度が 720℃でやや低く、O２濃度も 8％程度とやや高か
った。その結果、NOx約 150ppmと高く、CO濃度も約 50ppmとやや高めであった。
図 3-16(1)～(3)に示したようにオイル量を増やして砂層温度を上げそれに伴い
燃焼空気量、二次空気量を増加し NOxを 70～100ppm、COを 20ppm程度に低減し












図 3-16(2)  パターン③空気量 
 
図 3-16(3)  パターン③温度 
 
 



























表 3-13 ファジィルール 
 
実機の炉廻りのフローを図 3-18に制御システムの構成を図 3-19に示す。 
図 3-19 に表示されている FBC は、Fluidized Bed Control の省略でファジコン
トロールを主体にした制御システムを商品化した際に付けた商品名である。 
 
図 3-18 炉廻りのフロー 
 















































































































図 3-20 制御方法と燃料使用量 
 
































流動層炉の規模 通常PID制御 ファジィ制御 削減率
t/日炉 ℓ/h ℓ/h ％
50 69.0 61.8 10.4
100 25.7 21.1 17.9
56 
 









図 3-21(1)  汚泥投入量の変動 
 
 





































































1) 田崎光雄､清水洽､古北克,乾燥－流動炉による下水汚泥の省エネ焼却,第 23 回下
水道研究発表会講演集,下水道協会,687-689,1986 



































































































































汚泥中の金属類(Ca,Fe,K,Na)は環水管第 127 号 3)に準拠して分析した。V-S は燃
焼重量法、T-Cl は燃焼比色法で分析した。V-Cl は前述の HCl 濃度測定値から求
めた。 
(3) 結果と考察 










 FeCl3 + 3H2O → Fe(OH)3 + 3HCl                        (1) 
  2FeCl3 + 3Ca(OH)2 → 2Fe(OH)3 + 3CaCl2                (2) 
塩化第二鉄は、高温腐食の原因となる低沸点のアルカリ土類金属 2)との反応に
よっても沈降性の良い Fe(OH)3と金属塩化物を生じる。 
  FeCl3 + 3NaOH → 3NaCl + Fe(OH)3                     (3) 












表 4-2 脱水汚泥分析値(脱水テスト、卖位：％ドライ)                  
  
 
1 2 3 4
時 ろ過時間 分 15 15 15 15
間 圧搾時間 分 20 20 20 20
工程処理 分 45 45 45 45
濃 pH － 4.93
縮 伝導度 mS/cm 2.48
汚 調整量 kg 20 20 20 20
泥 濃度 % 2.81 2.81 2.81 2.81
濃度 % 38 38 38 38
塩 pH － 3.30 3.33 3.22 3.16
伝導度 mS/cm 5.54 5.63 5.60 5.55
鉄 添加量 ｇ 162.7 162.7 162.7 162.7
有効成分 g 61.8 61.8 61.8 61.8
添加率 % 11.0 11.0 11.0 11.0
濃度 % 10 10 10 10
消 pH － 12.47 12.33 11.02 8.76
伝導度 mS/cm 10.96 10.50 8.09 8.07
石 添加量 ｇ 2,810 2,248 1,686 1,124
有効成分 g 281 225 169 112
灰 添加率 % 49.9 40.0 30.0 20.0
湿重量 g 791.5 756.9 578.5 372.4
汚 厚み mm 5～16 5～16 4～14 －
泥 剥離性 － ○ ○ △ ×
含水率 % 58.8 60.9 63.1 71.1
ろ 脱水汚泥DS量 g 203 196 151 82
過 ろ過速度 kgDS/m2h 1.9 1.9 1.4 0.8
RUN
RUN 1 2 3 4
添加率
Ca(OH)2 50 40 30 20
FeCl3 11 11 11 11
Ca 14.5 11.3 8.2 5.6
Fe 3.4 4.1 4.2 4.3
K 0.15 0.14 0.14 0.16
Na 0.06 0.06 0.06 0.07
V-S <0.05 <0.05 0.10 0.05
T-Cl 0.33 0.48 0.52 0.50


















































































表 4-3 脱水汚泥分析 
 
 
 4-2-2 熱交換器付着物と材質検討 





図 4-4 空気予熱器 
項目 単位 A B C D E
含水率 ％ 67.08 64.64 65.1 63.7 67.1
熱灼減量 ％ 67.99 68.54 68.53 71.4 66.8
C %dry 31.54 32.22 31.63 33.04 31.83
H %dry 4.9 5.08 4.98 4.86 5.56
O %dry 33.57 29.86 26.55 29.59 4.63
N %dry 3.44 3.5 4.4 3.55 4.03
V-S %dry <0.05 <0.05 <0.05 0.06 0.13
V-Cl %dry <0.05 <0.05 0.14 0.03 0.04
T-S %dry 0.13 0.16 0.17 0.56 0.51
T-Cl %dry 0.49 0.66 0.61 0.89 0.13
Ca %dry 6.3 7.69 － － －
Fe %dry 3.46 3.96 － － －
K %dry 0.16 0.18 － － －
Na %dry 0.08 0.08 － － －
Cu mg/kg 120 110 － － －
ｐH(27℃) - 10.8 10.6 － － －





































  S:燃焼-赤外線吸光法 












の分析結果(表 4-5)から金属類と反応して低沸点化合物を形成する Clが 6.4%と
高濃度で検出された。反応する金属として Kが 4.6%、Naが 0.95%、Caが 8.32%
検出された。KCl、NaCl、CaClの溶融温度は、卖体ではそれぞれ 776℃、800℃、
772℃4)であるが図4-5の三成分状態図 6)から500～760℃の低い温度で溶融塩を作
No. 材　質 Cr Ni Mo C Mn P S Si
1 SUS310S 24 19 － <0.08 <2 <0.04 <0.03 <1.5
2 SUS316 16 10 2 <0.08 <2 <0.04 <0.03 <1.0
3 NF 709 21 28 1.0 <0.1 <1.5 <0.03 <0.01 <1.0
4 YUS 170 23 12 0.5 <0.06 <2 <0.040 <0.030 <1.5
5 ｲﾝｺﾈﾙ625 21.5 62 9 <0.1 <0.5 － － <0.5
6 ｼｸﾛﾏﾙNo.12 23 0 ＜0.01 <0.5 <0.3 <0.06 1.25
7 NF 709R 21.5 22 1.0 <0.04 <1.5 <0.03 <0.01 <1.0
8 MN 25R 23 13 0.5 <0.025 <2.0 0.04 <0.03 <0.7















表 4-5 付着物定量分析結果 
 
 
図 4-5 三成分状態図 
 ②テストピース暴露試験 






のは Ni合金のインコネル 625であり腐食量は 1/3.2倍であり、次に Siを比較的
多く(1.7%)添加したサンドビック 253Ma(20Cr-10Ni)は 1/2.7 倍の腐食量であっ
た。Siが SiO2の保護膜を形成し浸食を抑制する効果
7)が確認され、25Cr-20Niに
5%Siを添加して腐食性が約 2.6倍向上した松野の報文 8)と Cr、Niの配合比は異
なるが同様の結果となった。 
T-Fe M-Fe FeO Ni Cr Na K T-Ca Cl S




図 4-6 テストピース写真 
表 4-6 テストピース損耗量 (6カ月運転) 
 
g %
1 SUS310S 6.729 18.8
2 SUS316 8.915 24.8
3 NF 709 5.409 15
4 YUS 170 7.716 21.6
5 ｲﾝｺﾈﾙ625 3.75 5.6
6 ｼｸﾛﾏﾙNo.12 4.88 13.6
7 NF 709R 4.379 12.12
8 MN 25R 7.391 20.62
























る傾向にあり、全面腐食に対して Moの効果はなかった 9)10)。 






図 4-7 光学顕微鏡写真 試料 No.1 








 伝熱管の上部から 500mm ピッチで測定し、各々の位置について円周方向４か
所の管の残存肉厚を測定し当初の板厚 3mmから減算し減肉厚みとした。 
測定機器：ポイントマイクロメータ(NSK/JAPAN MICROMETER MFG) 
超音波厚み計(Thichness Meter PD-30/三菱電機㈱) 
(2) スケールの分析方法 
各成分は下記の分析方法で分析した。 



















図 4-8 伝熱管長さと温度,減肉量 
 










































































Me2SO7 → Me2SO4 + SO3                                  (5) 





































































   空気予熱器仕様：シェル＆チューブ式熱交換器、伝熱面積 26m2 
        シェル内径φ542、伝熱管長さ 8.6m、 
伝熱管外径･本数φ76.3×3mmt×13本、 
伝熱管材質 SUS310S-TPS、管板厚み 12mmt、 
管板材質 SUS309S、 
   歪ゲージ：㈱共和電業製 カプセル型ひずみゲージ(XYZ用) 
   温度測定：パット付き K熱電対、シースφ4.8mm×1m 
   表示演算：データロガ－共和電業製 UCAM70A型 



















図 4-14 管板の温度・応力 
 
 


































Δl=260×18×10-6×200=0.94mm              (7) 















 αc＝1.38×Tsa)1/4×fa×Wc0.61/do0.39                        (9)14) 
αp＝(3.55+0.168×tsa/100) ×Wc 0.75/do0.25                 (10)
14) 
αc, αp：管外側伝熱係数 kacal/m2h℃、c：直角流、p：平行流、 
tsa：管外空気温度℃、Tsa: 管外空気絶対温度 K、do:管外径 m  
Wc：管群に直角な流れの空気流速 Nm/sec、N:標準状態(STP) 
Wp：管群に平行な流れの空気流速 Nm/sec、S：配列ピッチ m 
fa：配列係数 
 fa=0.596+0.395/(S/do)2+0.116×(S/do)                    (11) 
(9),(10),(11)式によってαc, αpを求めると一般的に下記の範囲に入る。 















   管板部の冷却によって耐熱ステンレスの SUS310S と管板に使用している
SUS309Sの引張り強度は、温度 800℃で 245MPa、700℃で 372Mpa、600℃で 490MPa










  下記の 50t/日炉用の空気予熱器を用いた。 
  型式：シェル＆チューブ式熱交換器、伝熱面積 126m2 
シェル内径φ1230、伝熱管長さ 9.5m、 
伝熱管外径･本数φ76.3×3mmt×60本、 
























   歪ゲージ：㈱共和電業製 カプセル型ひずみゲージ(XYZ用) 
   温度測定：パット付き K熱電対、シースφ4.8mm×1m 
   表示演算：データロガ－UCAM70A型共和電業製 















図 4-17 二重管板式   図 4-18 シートカバー式管板 
 








   





空気は、両方式とも図 4-19のように周辺部 8か所から管板に供給した。 
α Ｔ 備考 α Ｔ 備考
① 10 800 10 850
② 10 600 10 750
③ 10 400 10 550
④ 10 300 10 350
⑤ 10 20 10 20
⑥ 15 400 10 500
⑦ 15 600 15 700
⑧ 15 600 15 700
⑨ 20 150 20 50-250 冷却
⑩ 20 800 15 50-250 中心-分布
⑪ 20 150 10,15 20,50
⑫ － － － 650








図 4-19 管板冷却空気挿入場所 
(2)測定結果と考察 






















図 4-21 二重管板冷却式熱交換器の温度・応力 
 
















































































4)Don W.Green,Robert H.Perry,Perry’s Chemical Engineering’s Handbook, Mc 
Graw-Hill Company,1985 
5)The European Creep Collaborative Committee(ECCC), Coordination of Advanced 
Creep Activities Safety and Durability of High temperature Plant 
Materials,2005 



























































 乾燥機の形式は間接加熱式蒸気乾燥機で、構造を図 5-1a に示し、原理と特徴
を以下に述べる。 
①ジャケット A及びシャフト C、スパイラルディスク Bに蒸気を供給し、熱伝導
により汚泥に熱を伝えて汚泥中の水分を蒸発させる。汚泥は、E より供給され F
より排出された。 
















図 5-1a 乾燥機構造図 
A：ｼﾞｬｹｯﾄ B：ｽﾊﾟｲﾗﾙﾃﾞｲｽｸ C：ｼｬﾌﾄ


































せき高　(可変側) mm シャフトセンタから+320 
               (固定側) 　　　　同　　上　　+520 
スクリュー回転数 rpm 5.0
蒸気圧力 MPa 0.73












低いと考えられる Ni の化合物と Mn の化合物を選んだ。下水汚泥中の Ni、Mn の
含有量は、Niが約 100mg/kg-DS、Mnが約 400mg/kg-DSであった。(DS：固形物) Ni
と Mnの回収率は、添加量に対して各々80.6%と 91.1%であった。Niの回収率が多











図 5-2 乾燥機内汚泥深さ 
投入 トレーサ 薬品量 金属量 溶解水量 乾燥汚泥量








NiCℓ2･6H2O 58.69/237.69 5.00 1.23 2.30
MnCℓ2･4H2O 54.93/197.91 5.00 1.53 3.09
   せき板
4500
S-1 S-2 S-3 S-4 S-5 S-6 S-7 S-8S-0
800 1300
1800

































































  Wg=0.0027×WB +0.478                   (1) 







図 5-4 高分子汚泥の含水率とかさ密度 





















Ｓ１ Ｓ２ Ｓ３ Ｓ４ Ｓ５ Ｓ６ Ｓ７ Ｓ８ トータル(又は平均)
ゾーン長さ m 0.8 0.5 0.5 0.3 0.9 0.5 0.6 0.4 4.5
汚泥の高さ m 1.08 0.99 0.82 0.82 0.80 0.78 0.73 0.73
汚泥の容積 m3 1.98 1.11 0.91 0.52 1.52 0.83 0.96 0.55 8.37
汚泥含水率 %WB 62.3 52.5 35.5 31.8 23.5 16.6 14.0 11.0
%DB 165.3 110.5 55.0 46.6 30.7 19.9 16.3 12.4
汚泥のかさ比重 ton/m3 0.646 0.620 0.574 0.564 0.523 0.482 0.516 0.508
ゾーン長さ当りの汚泥量 ton/m 1.600 1.373 1.044 0.967 0.917 0.865 0.821 0.692
ゾーン長さ当りの汚泥固形物量 ton/m 0.603 0.652 0.673 0.660 0.701 0.721 0.706 0.616 平均 0.667
汚泥量 ton 1.28 0.99 0.52 0.29 0.88 0.43 0.49 0.28 4.81
汚泥固形物量 ton 0.48 0.33 0.34 0.20 0.63 0.36 0.42 0.25 3.01
長さ当りの伝熱面積 m2/m 40.4 37.4 31.5 31.5 30.4 29.6 26.6 25.6
各ゾーンの有効伝熱面積 m2 32.3 18.7 15.8 9.5 27.4 14.8 16.0 10.2 145.0
水分蒸発量 kg/h 1496.0 310.3 314.6 47.7 90.2 61.3 20.6 22.2 2363.0
有効乾燥速度 kg/m2h 46.3 16.6 20.0 5.0 3.3 4.1 1.3 2.2
見かけ伝熱面積 m2 35.6 22.2 22.2 13.3 40.0 22.2 23.5 15.6 194.7
見かけ乾燥速度 kg/m2h 42.1 14.0 14.2 3.6 2.3 2.8 0.9 1.4
実効伝熱面積比 % 90.8 84.2 70.9 70.9 68.5 66.5 68.1 65.5








とに各ゾーンの蒸発速度を算出し表 5-3、図 5-5に示した。 
 




















































ｔ＝Σt・E(t)･Δt＝Σt・E(t)/ΣE(t)              (2) 
 E(t)=C/ΣC･Δt、                                              (3) 
E＝t･E(t)                                                (4) 
したがって、t＝Σt･C/ΣC                                  (5) 
   t：平均滞留時間 
   E：出口寿命分布関数(機内滞留時間分布) 
      E(t)：出口寿命分布値 
   C：トレーサ濃度          となる。 
S-0、S-2より投入したトレーサの各点による測定と解析により、平均滞留時間






θ＝t/τ’                                   (6)  
























図 5-7 乾燥機内滞留時間と線速度 
5-3-5 槽列モデル解析 
 (1)計算方法 





























S-0 S-1 S-2 S-3 S-4 S-5 S-6 S-7 S-8
















S0＝S1－Sr1＝---＝S4－Sr4＝---＝S11              (7) 
②セル内トレーサ濃度の式 
(a) セル内保有トレーサ量(X1i)                                    
X1i＝Ci･Vi･10-6 (kg)                                       (8) 
(b) 上流からセルへ流入するトレーサ量(X2i)                       
X2i＝Ci-1･Si-1･10-6 (kg/hr)                                (9) 
(c) 下流セルから戻るトレーサ量(X3i) 
X3i＝Ci+1･Sr1･10-6 (kg/hr)                                 (10) 
(d) セルから下流へ流出するトレーサ量(X4i) 
X4i＝Ci･Si･10-6 (kg/hr)                                    (11) 
(e) セルから上流へ戻るトレーサ量(X5i) 








 (mg/kg)    (13) 
       Ｓｉ：セルから下流へ流れる量 kgDS/hr 
       Ｓr1：セルから上流へ戻る量  kgDS/hr 
       Ｖｉ：セル内保有固形物量   kgDS 
       Ｃｉ：セル内トレーサ濃度      mg/kg 
       △t ：微小時間         




c. ピーク濃度  
upper side down side
cell 1 cell 2 cell 3 cell 11
S0 S1 S2 S3 S10 S11
V1 V2 V3 V11




















                   (14)
 
               Cij：計算で得られた各セル濃度 
        C’ij：実測トレーサ濃度 
               Δtj：実測時間間隔 
        Cmax･i：各セルの最大トレーサ濃度 
               i：各実測位置を示すインデックス 










戻り固形物量は、機体の前半(セグメント A 及び B)と後半(セグメント C 及び
D)で大きな違いがあり、前半で 1500～2500kgDS/hr、後半で 500～700ksDS/hrで
あった。 
表 5-5 モデル解析で得られた戻り固形物量 
 
 
 トレーサ物質 Niのトレーサ濃度曲線(図 5-9)を見ると、特に S-3において実測
値と計算値の相違が大きい。実測値のピーク出現時刻は S-3で 0.75～1.5時間後、











































































































































  X7i＝(X2i＋X3i)－(X4i＋X5i)                       (15) 
      X7i：セルからの水分蒸発量 kg/hr、i=1～11 
 
 
      図 5-10 槽列モデルを利用した蒸発速度の解析 
 
 各セルの水分蒸発速度を図 5-11に示した。 
この結果は、5-3-3で求めた蒸発速度が入口近くで最大値を示して出口に近づくに
つれて徐々にこの値が低下しているのと大幅に異なり、蒸発速度は汚泥入口から 1
～1.8mで最大値約 70kg/m2hを示した。乾燥速度は汚泥の入口近くで 6.56 kg/m2h、
中間部で 70.2 kg/m2h、乾燥機の汚泥出口近くで 12.2 kg/m2h であった。 
 パドルドライヤでゾーンの分に乾燥速度を求めている報告はほとんどなかった。
P.Arlabosse らは、乾燥機を 3 ゾーンに分割して汚泥の入口側から項番に




      
X7i









図 5-11 槽列ﾓﾃﾞﾙによる蒸発速度 
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６章 汚泥中の N分の挙動に関する研究 
 6-1緒言 
下水汚泥中の N分(窒素分)は、重油や石炭中の N分に比較して多く、固形物当


















































































               表 6-1 ラボテスト汚泥性状 
卖位 Ａ汚泥 Ｂ汚泥
有機物 ％ 65 75
C ％ 33 39
N ％ 3 3.5
H ％ 4.8 5.9
燃焼性CL ％ 0.4 0.5
燃焼性S ％ 0.8 0.9
発熱量 kcal/kg 3330 4130
ＣＮ－ mg/kg 1.0未満 2.3
NＨ４＋ mg/kg 120 340
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 テーパ角度 15 °
 テーパ部高さ 2610 mm
 フリーボード部径 φ3600 mm
 フリーボード部高さ 5400 mm
 下水汚泥処理量 50 ｔ/日
 汚泥含水率 80～85 %
 燃焼空気温度 約600 ℃
 燃焼空気量 約2840 Nm3/h


















          図 6-3 中型流動層炉形状 
 
項　目 単位 石灰汚泥 高分子汚泥
含水率 ％　 65 78
可燃分 ％dry 72.1 80.6
kcal/kg 3100 4550
MJ/kg 13.0 19.0
Ｃ ％dry 31.0 44.1
Ｈ ％dry 5.3 5.9
Ｎ ％dry 4.2 6.1
T-S ％dry 0.43 1.1
T-Cl ％dry 2.23 0.46
Ca ％dry 9.41 1.23
Fe ％dry 3.37 1.56






Ａ汚泥の燃焼結果を図 6-4 に示す。燃焼温度 700℃前後で最も HCN の発生が多
い結果になった。 
 











































った。いずれにしても HCN および NH３が 700℃近辺かそれ以下の温度で発生のピ
ークを迎え、700℃以上の温度域で急激に減尐する傾向にあることがわかった。そ
の原因は、熱分解初期生成物である HCN と NH３が、以下の(6-1)～(6-4)式で表わ
される反応により、窒素酸化物である NOxや N２Oや N２へ変化し、発生→分解の反
応が即時的に起ったためと考えられる。 
HCNの反応  
HCN+２NO+O → ２N2O+２CO+H2                (1) 
HCN+OH+O2 → NO+CO+H2O              
      (2) 
NH３の反応   
NH3+5/4O2 → NO+3/2H2O                 
            (3) 
NH3+NO+OH → N2O+H2+H2O      
                 (4) 
今回の汚泥とは異なる汚泥であるが、同様の試験装置で空気の代わりにアルゴ
ンガスを流した熱分解テストを行った。その結果、HCN 発生量(汚泥固形物換算)



































図 6-6 停止後経過時間と温度 
 
 


























































充分に注意が必要である。      
  (3) 実炉での HCN発生 










































図 6-9 フリーボード温度 VSシアン発生量 
 
 







































ﾌﾘｰ ﾎﾞｰ ﾄﾞ温度 ℃






































































































































排煙処理塔の pH は、苛性ソーダを用いて pH＝7.5～8 に自動制御している。HCN
と NaOHの反応は、 
 NaOH＋HCN→NaCN＋H２O                 (5)   
で表わされ、溶液中の各イオンの解離状態は、 
NaOH ⇔  Na＋＋ OH－                  (6)  
NaCN ⇔   Na＋＋ CN－                 (7)  
となり CN－が、溶液中の H＋と反応すると HCN の揮散が起こる。H＋との反応であ
ることから溶液の pHに関係し、今回の pH8では、NaOH/( NaOH＋CN－)＝93.8％19）
であり取扱には充分注意した。排煙処理塔排水中のシアン化物濃度は、炉出口排
ガス中の HCN 濃度と同じ傾向で、炉内温度が 800℃以下では、大量の HCN が排水
中に移行することを示している。排煙処理塔排水中のシアン化物濃度に水量をか
けて汚泥当たりの発生量に換算した結果を図 6-12の右目盛りに示している。排煙







処理設備に戻した。   












  下水汚泥中の N分の挙動についてラボテスト、稼働中の実機のデータより調査
した。以下に得られた知見をまとめる。 




























供試汚泥は、NOx の発生量が多い石灰汚泥を用いた。温度と NOx 発生量の実験
は、空気過剰率を一定にして設定砂層温度を 650～850℃まで 50℃間隔で変化さ
せ NOx、O2、COのデータを収集した。空気過剰率と NOx発生量の実験は、砂層温
度を 750℃一定にして空気過剰率を 1.3、1.4、1.5、1.8に変化させた。 
 
表 6-3 流動層炉主仕様 
 
 
t/日 7 25 50 200
φ s 砂層部内径 mm 645 1350 2200 4400
Hs 砂層部高さ mm 1380 2150 2520 5140
φ f ﾌﾘｰﾎﾞｰﾄﾞ内径 mm 1370 2200 3600 7000








   消化汚泥を高分子で薬注脱水している脱水汚泥換算 25ｔ/日炉(表 6-3)の実機
のデータを調査した。汚泥の性状を表 6-5に示した。 
 
表 6-5 高分子消化汚泥成分 
 
 








































大きな差が出ている。石灰の触媒作用によって NOx が増加する文献 21)は多くあ
るが Fe に石灰と同様の触媒作用があると述べられている文献はほとんどない。
そこで Fe含有汚泥の NOx 発生状況について調査し Fe含有量と NOx発生量の相
関について調査を行った。調査を行った 50t/炉の流動層炉の仕様を表 6-3 に示
した。 















項　　目 単位 石灰汚泥 高分子汚泥
Ｃａ ％ 12.4 0.9
Ｆｅ ％ 2.7 0.55
投入量 kg/h 8333 8333
含水率 ％ 67 78
可燃分 ％ 67 86
kcal/kgds 3077 4400
MJ/kgds 12.9 18.4
オイル量 ℓ/h 0 41
砂層温度 ℃ 670 750
炉出口温度 ℃ 820 847
Ｏ2 % 7.0 7.3
空気過剰率 － 1.50 1.53
ＮＯx ppm 99 7
N2O ppm 82 27
　　NH３ ppm 3 75
















表 6-7 実験条件 
 
 
表 6-8 排ガス性状 
 
650 700 750 800 850
温度 流動空気 ℃ 283 306 311 320 330
ウインドボックス ℃ 241 609 607 607 608
砂層 ℃ 649 704 749 803 857
フリーボード ℃ 710 734 762 804 845
熱交換器出口 ℃ 482 513 524 549 587
ガス量 燃焼空気量 Nm3/h 325 385 383 422 507
排ガス量 Nm3/h 686 709 706 740 825
オイル量 下部バーナ ℓ/h 0 10 8.6 9.7 9.8
砂層下部ガンバーナ ℓ/h 6.9 10.8 11.6 13.7 18.9
砂層上部ガンバーナ ℓ/h 6.9 0.8 3 5 9.1
層上バーナ ℓ/h 0 0 0 0 0
汚泥 汚泥投入量 kg/h 195 ← ← ← ←
含水率 % 63.6 ← ← ← ←




650 700 750 800 850
Ｏ2濃度 　フリーボード % 5.1 5.5 5.6 5.4 6.0
　熱交換器出口 % 7.2 7.1 7.2 6.9 7.0
　サイクロン出口 % 8.7 8.6 8.7 8.3 8.3
空気過剰率 　フリーボード － 1.32 1.35 1.36 1.35 1.40
　熱交換器出口 － 1.52 1.51 1.52 1.49 1.50
　サイクロン出口 － 1.71 1.69 1.71 1.65 1.65
ＮＯx濃度 　熱交換器出口 ppm 234 216 174 145 136
　サイクロン出口 ppm 180 184 151 119 123
ＣＯ濃度 　熱交換器出口 ppm 411 170 87 38 10
　サイクロン出口 ppm 376 154 79 35 10
ＮＯx濃度 　熱交換器出口 ppm 155 141 114 93 89
１2%換算 　サイクロン出口 ppm 133 134 110 84 88
ＣＯ濃度 　熱交換器出口 ppm 264 110 56 24 7






図 6-13 砂層温度と NOx･CO濃度 
 
 
図 6-14 フリーボード温度と NOx･CO濃度 
 
 










































































   空気過剰率を変化させた結果を表6-9、図6-16に示した。砂層温度748～756℃、
フリーボード温度 765～783℃と若干低めの温度であるが CO 濃度は、空気過剰率
1.33で 160ppmであったが 1.5以上では 20ppmまで下がっている。NOxは、全く逆
に空気過剰率の上昇と共に55ppm(空気過剰率1.33)から170ppm(空気過剰率1.81)
まで増加しており空気過剰率が、NOxの発生に与える影響は大きい。 




図 6-16 空気過剰率と NOx･CO濃度 
1.3 1.4 1.5 1.6
温度 　砂層温度 ℃ 748 756 753 754
　フリーボード温度 ℃ 781 783 779 765
　熱交換器出口 ℃ 550 555 562 563
汚泥 　汚泥投入量 kg/h 195 ← ← ←
　含水率 % 63.6 ← ← ←
　炉床負荷 kgds/m2h 217 ← ← ←
Ｏ2濃度 　フリーボード % 4.1 5.6 7.6 9.8
　熱交換器出口 % 5.2 6.5 7.2 9.4
　サイクロン出口 % 7.1 8.1 8.4 10.5
空気過剰率 　フリーボード － 1.24 1.36 1.57 1.88
　熱交換器出口 － 1.33 1.45 1.52 1.81
　サイクロン出口 － 1.51 1.63 1.67 2
ＮＯx濃度 　熱交換器出口 ppm 95 142 172 214
　サイクロン出口 ppm 83 126 149 205
ＣＯ濃度 　熱交換器出口 ppm 285 69 32 29
　サイクロン出口 ppm 258 62 32 27
ＮＯx濃度 　熱交換器出口 ppm 55 90 107 167
１2%換算 　サイクロン出口 ppm 55 89 113 177
ＣＯ濃度 　熱交換器出口 ppm 163 42 21 22







































   NOx 濃度が高い場合は、トータル風量が同じでも砂層に送入する空気量を減ら
しフリーボードに二次空気を送入する 2段燃焼法 23)によって発生する NOxを減尐
することができた。図 6-17に二段燃焼を行った結果を示した。二段燃焼なしの場
合は約 140ppm、二次空気を 20%送入すると 100ppm、30%送入で 80ppm と発生 NOx
濃度は減尐し二段燃焼すると低 NOx化に効果があった。 
 
図 6-17 二次空気と NOx濃度 
 
②高分子汚泥 














































図 6-18 砂層温度と NOx濃度 
 
 
図 6-19 空気過剰率と NOx濃度 
 
 





































































(2) 汚泥性状が NOx発生量に与える影響 





670℃、フリーボード温度は砂層温度より 150℃高い 820℃、空気過剰率は 1.5
で NOx測定値は 99ppm(O212%換算値)であった。 
この温度条件からテストプラントの実験で得られた図 6-13、図 6-14を用いて











下水汚泥の固形物中に 3～10%の N分があり、その 90%が揮発性の Nであり前章
で述べた熱分解第一物質である HCN や NH3 の酸化反応によって NOx(大部分が
NO23))や N2O、N2が生成すると考えられる。その生成反応は、石炭燃焼と類似の反
応を起こすと考えられ石炭の気相反応を示している守富 26)や Bo-Leckner27)の反
応概念式から図 6-21 の様に整理出来る。Ca の触媒作用で NH3を酸化させて主に









図 6-21 Fuel-Nの形態変化 
 
②高分子汚泥中の Fe含有量の影響 





を表 6-10に示す。このデータからは汚泥中の Ca分よりも Feの含有量によって
NOxの排出濃度に有意差があると推察される。他の処理場の NOx濃度測定データ















項　　　目 単位 場内汚泥 場外汚泥
ポリ鉄添加率
(対濃縮汚泥)
含水率 % 84 82
可燃分 ds-% 64 74
N ds-% 7.3 7.4
Ca ds-% 0.72 2.4
Fe ds-% 3.4 1.1
砂層温度 ℃
フリーボード温度 ℃












図 6-22 NOx濃度と Ca･Fe含有量 
 
 6-3-3 まとめ 
 ①石灰汚泥、高分子汚泥共に砂層温度が低い場合 NOx の発生量は多い。石灰汚泥




1.4以下の空気過剰率で運転すれば NOxの発生量は 40ppm以下であった。 
 ③処理方式が同じで脱水機と脱水機の凝集方法が異なる処理場で、石灰汚泥と高
分子汚泥を比較すると高分子汚泥は約 10ppm、石灰汚泥約 100ppmと石灰汚泥は
約 10倍 NOx発生量が多い。 






 全国の下水処理場から発生する温室効果ガスの発生量は、2004 年時点で CO2換
算で約 695 万 t-CO2であり、全国全体の排出量の約 0.5%を占めている。下水処理
場の排出量の内訳は、処理場の電気消費に伴う CO2発生量が約 50%、次に汚泥焼却




































































表 6-12 実験Ａの実験条件 
 
 
表 6-13 実験Ｂの汚泥性状 
 
 
　　　実験No. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
燃焼空気量 Nm3/h 80 70 60 80 70 80 70 60 80 70 60 80
空気過剰率 － 2.00 1.75 1.55 2.00 1.75 2.00 1.75 1.55 2.00 1.75 1.55 2.00
炉出口Ｏ2濃度 ％ 10.5 9.0 7.5 10.5 9.0 10.5 9.0 7.5 10.5 9.0 7.5 10.5
砂層温度 ℃ 680
砂層高さ m 0.87 1.0
680 700 680 700
　　　実験No. 13 14 15 16 17 18 19 20 21
炉の種類 t/日 200 200 200 50 50 50 50 90 90
汚泥種類 －
含水率 ％ 76.7 76.3 75.8 76.5 76.5 77.5 77.65 83.6 83.1









  砂層の高さを変えた場合、砂層での燃焼率 24)が変化し N２O の発生量に影響
を与える可能性があるので、実験Ａで、空気分散装置から砂層上部までの高さ










 (4) N２O変換率 
  各処理場で汚泥中の N分含有量に差があるので、最終的に N２Oの濃度表示でな
く下記に示す N２O変換率で表示した。汚泥中の N分が、排ガスの N２O にどの程
度変化したかを示す指標を N２O 変換率とし、排ガス中の N２O 中の N 分を汚泥中
の N分で割った値のパーセント表示値で比較した。 
 









               (8) 
 
 
6-4-2  実験結果と考察 
    実験Ａの運転状況と排ガス測定結果を表6-14に実験Ｂの結果を表6-15示した。
NOxについては今回の実験条件の範囲では10ppm以下でほとんど検出できなかっ
た。石炭の流動層燃焼などで N２Oと NOxとはトレードオフの関係にあると報告し







表 6-14 実験Ａの測定結果 
 
 
表 6-15 実験Ｂの測定結果 
 
(1)温度の影響 









尐は 800℃までと比較して緩やかになるが 850℃で操炉すれば N２O 変換率は、
１.5％以下になり 800℃に比較して発生量を 1/4程度削減できる。 
　　　実験No. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
砂層温度 ℃ 669 661 654 685 689 653 664 654 688 681 678 667
フリーボード温度 ℃ 779 786 806 788 800 775 788 795 782 794 801 779
Ｏ２ ％ 10.7 8.81 7.59 10.5 8.63 10.1 8.7 7.1 10.5 8.68 8.04 11.9
Ｎ２Ｏ測定データ ppm 504 403 249 456 328 566 433 333 495 398 335 541
ＮＯx測定データ ppm 0 0 2 1 1 2 3 2 0 0 0 0
ＣＯ測定データ ppm 81 63 40 72 52 94 68 58 78 65 57 90
Ｎ２Ｏ 12%換算値 ppm 440 298 167 391 239 467 317 216 424 291 233 535
ＮＯx 12%換算値 ppm 0 0 1 1 1 2 2 1 0 0 0 0
ＣＯ　12%換算値 ppm 71 47 27 62 38 78 50 38 67 47 40 89
空気過剰率 － 2.04 1.72 1.57 2.00 1.70 1.93 1.71 1.51 2.00 1.70 1.62 2.31
排ガス量(乾き) Nm3/h 4240 4150 3280 4150 3550 4030 3570 3150 4170 3550 3380 4800
Ｎ２Ｏガス発生量 kg/h 4.198 3.285 1.604 3.717 2.287 4.480 3.036 2.060 4.055 2.775 2.224 5.101
同ガス中のＮ分 kg/h 2.671 2.091 1.021 2.366 1.456 2.851 1.932 1.311 2.580 1.766 1.415 3.246
汚泥中のＮ分 kg/h 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22 21.22
Ｎ２Ｏ変換率 注１ 12.6 9.9 4.8 11.1 6.9 13.4 9.1 6.2 12.2 8.3 6.7 15.3
注１：%,kg-N-N2O/kg-N-汚泥
　　　実験No. 13 14 15 16 17 18 19 20 21
t/日 200 222.4 199.8 49.4 49.4 47.04 47.04 90.2 90
kg/h 8333 9270 8330 2058 2058 1960 1960 3760 3750
フリーボード温度 ℃ 800 837 839 796 796 847 847 883 868
炉出口温度 ℃ 790 825 820 796 796 847 847 860 843
燃料使用量 ℓ/h 0 0 0 20 20 21 21 232 212
空気過剰率 － 1.43 1.26 1.37 1.9 1.4 1.3 1.3 1.42 1.45
排ガス量(乾き) Nm3/h 45000 45000 45000 4702 4702 3407 3407 21400 20900
Ｎ２Ｏ測定データ ppm 82 40 34 310 320 56 17 10 20
Ｎ２Ｏガス発生量 kg/h 7.248 3.380 3.000 2.863 2.956 0.375 0.114 0.42 0.82
同ガス中のＮ分 kg/h 4.613 2.152 1.907 1.822 1.881 0.238 0.072 0.27 0.521
汚泥中のＮ分 kg/h 107.73 126.5 116.8 18.72 18.72 14.553 14.456 41.3 43.5






図 6-23 砂層温度と N２O変換率,CO濃度 
 
図 6-24 フリーボード温度と N２O変換率,CO濃度 
 
 


































































































図 6-26 空気過剰率と N２O,CO濃度 
 
 

























をピックアップし,図 6-29 に同様に C0 濃度との関係を示した。この図からほぼ





図 6-28 空気過剰率によるフリーボード温度と N２O変化率 
 
 
図 6-29 空気過剰率によるフリーボード温度と N２O変換率 
 
(4)砂層高さの影響 
  フリーボード温度と N２Oの関係を示す図 6-30、CO濃度との関係を示す図 6-31






















































図 6-30 砂層高の影響:フリーボード温度と N2O変化率 
 









ケース 1---炉内温度 800℃,燃焼空気 600℃ 
ケース 2---炉内温度 850℃,燃焼空気 600℃ 
ケース 3---炉内温度 850℃,燃焼空気 700℃ 
汚泥は、下水混合生汚泥を想定し含水率 80%、固形物中の有機物量 80%、固形
物当たりの汚泥低位発熱量を 3940kcal/kg(16.5MJ/kg)、固形物中の N分を 6%と












































ケース 1--- CO２排出量＝0.401t-CO２/t-汚泥 
ケース 2--- CO２排出量＝0.145t-CO２/t-汚泥 
ケース 3--- CO２排出量＝0.123t-CO２/t-汚泥 
ケース 2は、炉内(フリーボード)温度を 850℃に上昇させるためにＡ重油使用
量がケース 1の 1.3倍増加するためにＡ重油の燃焼により発生する CO２排出量が




600℃から 700℃まで上げたケース 3は、ケース 1と同程度の補助燃料使用量に抑
えることができケース 2より更に CO２排出量を 15%削減し、ケース 1に比較する
と 69%減尐させる結果になった。 
 
表 6-16 汚泥焼却炉の CO２排出量 100t/日炉 
 
 









Nm3/h 10833 11321 10880
℃ 800 850 850
℃ 600 600 700
ℓ/ｈ 114.0 151.5 117.8
％ 7 1 1
kg/h 4.40 0.63 0.63
ｋg/日 105.6 15.1 15.1
kgＮ2Ｏ/t 1.06 0.15 0.151
kgCO2/日 7415 9854 7662
kgCO2/日 32700 4680 4680
　　小計 t-CO2/日 40.1 14.53 12.34













 CO2排出量  燃料






























水処理場の汚泥焼却炉から発生する N２Oの CO２換算値は、既に 850℃燃焼を行っ
ている流動層炉もあるが全てが 800℃燃焼であると仮定すると全国の温室ガス年
間排出量の CO２換算値 0.16%になる。同様に全国の N２O排出量は CO２換算値で 24
百万トン 37)であり、全国の下水汚泥焼却炉からの N２O排出量の CO２換算値は全国
の 8.4%となり N２O排出量は大きい。 
全国の全ての下水汚泥焼却炉で燃焼空気温度を 600℃から 700℃に上げ更に焼




 6-4-5 まとめ 
(1) N２Oの排出量は、流動層炉の炉内温度と負の相関にあり炉内温度が 800℃なら
200～300ppm排出されている。 
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(1)炉出口 排ガス冷却器出口 (5)バグフィルタ出口 (6)排煙処理塔出口 (9)白煙防止空気
T1 温度 Tgc 温度 T5 T6 T9
800 (℃) 800 (℃) 200 40 250
G1 総ガス量 G1 総ガス量 G5 G6 Aw
10833 (Nm3/hr) 10833 (Nm3/hr) 11572 6500 11767
DG1 乾ガス量 DG1 乾ガス量 DG5 DG6 DAw
6004 (Nm3/hr) 6004 (Nm3/hr) 6004 6004 11581
HG1 水分量 HG1 水分量 HG5 HG6 HAw
4829 (Nm3/hr) 4829 (Nm3/hr) 5568 496 185
27.8 ばいじん 27.8 ばいじん 0.02 0.02
167 (g/Nm3-dg，kg/hr) 167 (g/Nm3-dg，kg/hr) 0.120 0.120
5.26 SOx 5.26 SOx 5.26 0.263
876 (Nm3/hr，ppm) 876 (Nm3/hr，ppm) 876 43.8
       除去率0%として
0.60


















予熱器出口空気 (2)空気予熱器出口 (3)白煙防止器出口 (4)冷却塔出口 0.120
Ｆ 温度 T8 温度 T2 T3 0.263
96.9 (℃) 630 (℃) 518 300 15.0
114.0 燃焼用空気量 総ガス量 G2 G3 50
(Nm3/hr) 6207 (Nm3/hr) 10833 10833 以下とする
乾ガス量 DG2 DG3
(Nm3/hr) 6004 6004
炉入口予熱空気 水分量 HG2 HG3
温度 Trc (Nm3/hr) 4829 4829
(℃) 600 ばいじん 27.8 27.8
燃焼用空気量 (g/Nm3-dg，kg/hr) 167 167


















































































































































(1)炉出口 排ガス冷却器出口 (5)バグフィルタ出口 (6)排煙処理塔出口 (9)白煙防止空気
T1 温度 Tgc 温度 T5 T6 T9
850 (℃) 800 (℃) 200 40 250
G1 総ガス量 G1 総ガス量 G5 G6 Aw
10880 (Nm3/hr) 10880 (Nm3/hr) 11622 6546 11815
DG1 乾ガス量 DG1 乾ガス量 DG5 DG6 DAw
6046 (Nm3/hr) 6046 (Nm3/hr) 6046 6046 11629
HG1 水分量 HG1 水分量 HG5 HG6 HAw
4834 (Nm3/hr) 4834 (Nm3/hr) 5576 500 187
27.6 ばいじん 27.6 ばいじん 0.02 0.02
167 (g/Nm3-dg，kg/hr) 167 (g/Nm3-dg，kg/hr) 0.121 0.121
5.28 SOx 5.28 SOx 5.28 0.264
873 (Nm3/hr，ppm) 873 (Nm3/hr，ppm) 873 43.7
       除去率0%として
0.60


















予熱器出口空気 (2)空気予熱器出口 (3)白煙防止器出口 (4)冷却塔出口 0.121
Ｆ 温度 T8 温度 T2 T3 0.264
100.1 (℃) 730 (℃) 518 300 14.9
117.8 燃焼用空気量 総ガス量 G2 G3 50
(Nm3/hr) 6252 (Nm3/hr) 10880 10880 以下とする
乾ガス量 DG2 DG3
(Nm3/hr) 6046 6046
炉入口予熱空気 水分量 HG2 HG3
温度 Trc (Nm3/hr) 4834 4834
(℃) 700 ばいじん 27.6 27.6
燃焼用空気量 (g/Nm3-dg，kg/hr) 167 167
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６－5 結 言 
 下水汚泥中の N 分の挙動についてラボテスト、稼働中の実機でのデータによ
り調査した結果をまとめると次の様になる。 











で操炉すれば 40ppm 以下で発生量は尐ない。 
(5) N２O は、下水汚泥を 800℃で燃焼させている流動層焼却炉で 200～300ppm
と大量に排出されている。全国の全ての下水汚泥焼却炉で燃焼空気温度を
600℃から 700℃に上げ更に焼却温度を 800→850℃に上げると下水汚泥焼
却炉から発生する N２O を CO２換算で約 69%、エアレーションを含めると下
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7 章 汚泥焼却炉排ガス中のダイオキシンに関する研究 
 7-1 緒言 







最大値で 4pgTEQ/kg/日とし究極的には 1 pgTEQ/kg/日未満になるよう努める
べきと報告している 3)。 
日本では 1983 年都市ごみ焼却炉のフライアッシュから DXN が検出 4)され
て以来社会的に注目された。1996 年から 2 年間行われた環境省・通産省の
調査結果では全国の排出量約 7908g-TEQ/年の約 63%が都市ゴミ焼却炉から
排出(5000 g-TEQ/年)されており、2 番目に多い製鋼業から排出される量の
約 20 倍であった 5)。厚生省は平成 9 年(1997 年)より DXN 規制を開始し、そ
の結果平成 19 年(2007 年)での全国の排出量は、約 297 g-TEQ/年と 1/27 に
なり大幅な削減効果が出ている。特に都市ごみ焼却炉から発生する DXN は、
5000 g-TEQ/年から 52 g-TEQ/年と 1/96 とさらに大幅に減尐し 5)、この分野
に関する研究報告は多い 6), 7), 8)。 
下水汚泥焼却の場合は、排出量が都市ごみ焼却炉に比較して尐なく平成 9
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どの測定を行った。 
 排ガス測定は、DXN 以外に O2,CO,SOx,NOx,HCl,N2O を測定した。 
  7-2-2 測定方法 











      JISK0312:1999「排水中のダイオキシン類の測定方法」 
      灰,汚泥---「ダイオキシン類に係る土壌調査測定マニュアル」 
排ガスの DXN は、2 か所同時に 1 回約 4 時間の時間をかけてサンプリング
を行った。 
  7-2-3 測定結果と考察 
 各フロー別の炉の規模、汚泥分析結果を表 7-1、ガス測定結果を表 7-2、
焼却灰の測定結果を表 7-3 に示した。 
表 7-1 汚泥の分析結果 
 
            
項　目 単位 フローA① フローA② フローB フローC フローD
炉規模 ｔ/日 50 25 200 90 60
高位発熱量 kJ/kgDS 20,900 18,060 13,240 17,590 17,500
灰分 % 13.6 23.2 30.4 25.1 30.3
Ｔ-Ｓ % 0.4 0.9 0.3 1.1 1.3
Ｖ－Ｓ % 0.4 0.9 0.1 1.1 1.2
Ｔ－Ｃl % 0.1 0.1 0.7 0.09 0.05
Ｖ－Ｃl % 0.1 0.1 0.1 0.09 0.05
Ｓｉ % 1.67 － 1.75 － －
Ａl % 0.99 － 0.86 － －
Ｃａ % 1.7 － 10.25 － －
Ｆｅ % 0.33 － 3.3 － －
Ｎａ % 0.11 － 1.3 － －
Ｃｕ mg/kg(dry) 240 － 120 － －
Ｚｎ mg/kg(dry) 680 － 370 － －
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表 7-2 排ガス DXN 濃度など測定結果(1) 
 
表 7-2 排ガス DXN 濃度など測定結果(2) 
 
表 7-2 排ガス DXN 濃度など測定結果(3) 
 
炉出口 ｻｲｸﾛﾝ出口 排煙出口 湿式EP出口 煙突
乾きガス量 Nm３/h 5280 5310 5960 6260 13200
排ガス温度 ℃ 776 302 34 30 108
酸素　O２ ％ 9.2 9.7 10.8 11.0 15.2
一酸化炭素　CO ｐｐｍ 49 28 - - 47
硫黄酸化物　SOx ｐｐｍ 350 330 <5 - <5
窒素酸化物　ＮＯx ｐｐｍ 53 - - - <16
塩化水素　HCl mg/Nm３ 65 62 16 17 20
シアン化水素HCN mg/Nm３ 63 60 27 - -
亜酸化窒素　N２O ｐｐｍ 680 - - - 410
DXN類換算濃度 ng/Nm３ 0.64 0.80 0.62 0.033 ND
DXN類毒性等量 ng-TEQ/Nm３ 0.037 0.016 0.0095 0 <0.0016
測定項目 単位
フ　ロ　－　A　①　　　　高分子汚泥 50t/日
炉出口 ｻｲｸﾛﾝ出口 排煙出口 湿式EP出口 煙突
乾きガス量 Nm３/h - 2720 2830 3140 6760
排ガス温度 ℃ 770～790 368 25 22 65
酸素　O２ ％ - 9.4 9.6 11.4 16.7
一酸化炭素　CO ｐｐｍ - 26 - 33 47
硫黄酸化物　SOx ｐｐｍ - 140 13 - <5
窒素酸化物　ＮＯx ｐｐｍ - 11 - - <16
塩化水素　HCl mg/Nm３ - 36 17 19 18
シアン化水素HCN mg/Nm３ - 74 40 - -
亜酸化窒素　N２O ｐｐｍ - - - - 190
DXN類換算濃度 ng/Nm３ - 3.1 0.26 0.31 0.17
DXN類毒性等量 ng-TEQ/Nm３ - 0.016 0.00062 0.0043 0.00041
フ　ロ　－　A　②　　　　高分子汚泥+し渣 25t/日
測定項目 単位
炉出口 ｻｲｸﾛﾝ出口 乾式EP出口 排煙出口 煙突
乾きガス量 Nm３/h 22600 20800 25000 27600 38300
排ガス温度 ℃ 806 242 215 46 60
酸素　O２ ％ 11.7 11.8 13.2 13.0 15.7
一酸化炭素　CO ｐｐｍ 30 - - - 10
硫黄酸化物　SOx ｐｐｍ 51 - - <5 <5
窒素酸化物　ＮＯx ｐｐｍ 94 - - 94 100
塩化水素　HCl mg/Nm３ 100 - - <3 <3
シアン化水素HCN mg/Nm３ 0.5 - - 0.6 0.5
亜酸化窒素　N２O ｐｐｍ 68 - - 37 38
DXN類換算濃度 ng/Nm３ - 3.80 1.6 - -
DXN類毒性等量 ng-TEQ/Nm３ - 0.14 0.0045 - -
　フ　ロ　－　B　　　　　石灰汚泥 200t/日
測定項目 単位
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表 7-2 排ガス DXN 濃度など測定結果(4) 
 
 
表 7-2 排ガス DXN 濃度など測定結果(5) 
 
 
表 7-3 焼却灰の分析結果 
 
炉出口 ｻｲｸﾛﾝ出口 乾式EP出口 排煙出口 湿式EP出口 煙突
乾きガス量 Nm３/h 7410 7960 8380 8240 8290 8410
排ガス温度 ℃ 858 225 205 25 25 170
酸素　O２ ％ 6 6.2 8 7.8 8.6 8.9
一酸化炭素　CO ｐｐｍ 8.5 1.3 - - - 9.7
硫黄酸化物　SOx ｐｐｍ 880 - 820 <4 - <4
窒素酸化物　ＮＯx ｐｐｍ 8.5 - - 94 - <7.5
塩化水素　HCl mg/Nm３ 8.6 - 10 <4.4 - <4.5
シアン化水素HCN mg/Nm３ 24 - 3.8 2.2 - <0.2
亜酸化窒素　N２O ｐｐｍ - - - - - -
DXN類換算濃度 ng/Nm３ 4.0 - 0.6 - 0.31 0.010




乾きガス量 Nm３/h 6880 9010
排ガス温度 ℃ 883 174
酸素　O２ ％ 7.9 16.1
一酸化炭素　CO ｐｐｍ - <6
硫黄酸化物　SOx ｐｐｍ 490 <10
窒素酸化物　ＮＯx ｐｐｍ 14 <19
塩化水素　HCl mg/Nm３ 19 <15
シアン化水素HCN mg/Nm３ - -
亜酸化窒素　N２O ｐｐｍ - -
DXN類換算濃度 ng/Nm３ - 0.200




焼却灰 焼却灰 サイクロン灰 乾式EP灰
ＤＸＮ類実測濃度 ng/g 0.026 0.019 0.21 0.12
ＤＸＮ類毒性等量 ng-TEQ/g 0.00010 0.000066 0.0065 0.0034
未燃分 ％(dry) 1.34 0.73
Ｃａ ％(dry) 10.16 5.46
Ｆｅ ％(dry) 2.03 7.06
Ａｌ ％(dry) 5.8 8.38
Ｚｎ mg/kg(dry) 6800 4100












焼却設備の 0.92～8.5 ng-TEQ/Nm3と 9)比較して 1/13～1/230の低い値であっ
た。 
 不完全燃焼の指標となる CO の測定値は、フローＡで炉出口温度 776℃で
CO49ppm、フローB で炉出口温度 806℃で CO30ppm、フローＣは炉出口温度












  (2)二次生成反応 























また石灰汚泥は、表 7-1 のガス分析値から HCl 濃度は 2～10 倍程度高く、表
7-3 の分析値から Fe 含有量は 1.5～5 倍高い。Ca 含有量が 3～6 倍高いので
排ガス中の S 分と反応して排ガス中の SOx 濃度は 1/7～1/17 低い。逆に発生




①燃焼対象物中の含有 Cl 濃度が約 1/10 程度 
②触媒作用の役割を行う金属成分,未燃カーボンが同等以下である 
③塩素化の妨害物質が多い 
 ①については、下水汚泥中の Cl 濃度は表 7-1 に示しているように固形物
当たり 0.1%程度(石灰汚泥は 0.5%程度)であり都市ごみ焼却炉の固形物当た
り 1%程度 13)と比較して尐ない。したがって排ガス中の HCl 濃度についても
下水汚泥焼却炉の 100mg/Nm3以下(石灰汚泥除く)に対して数百 13)と高い。 
②については様々の文献で述べられている。触媒としては Cu が最も代表
的であり、CuCl２＞FeCl３＞＞ZnCl２＞＞KCl＞NaCl で塩素化能が強いと言わ
れている 14)。下水汚泥では表 7-1 に示している通り Cu の含有量は高分子汚
泥の灰分基準で 500～2000mg/kg、Fe は 1～10％あり、都市ごみ焼却灰や飛
灰中 Cu の 1000～2000mg/kg、Fe の 1.5～7%15)16)と比較すると Cu 含有量は同
程度か尐ない。焼却灰中の未燃カーボンは、1%以下と尐ないので、DXN を合
成する De Novo 反応が生じ難いと推察される。 
① と③については、塩素ガスが生じる炉内において反応性の高い
塩素ガスを塩化水素に変える物質が多く存在し、結局 DXN 発生の原因物質を







とが下水汚泥焼却炉からの DXN 発生が尐ないと考えられる。 
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(3)ダイオキシン収支 
    下水汚泥焼却設備は、排ガスの脱硫の目的で湿式排煙処理塔をほとんどの
処理場で採用し、その排水を処理場の流入側に戻している。したがって排水





査し結果を図 7-2 に示す。DXN は、水には溶解しにくい性質があり 18)排煙処
理塔の SS 分を除いた排水分析では検出されなかった。排水中の SS 分中の
DXN濃度は、乾式 EP灰の DXN濃度と同じ値と仮定し計算によって算出した。
この処理場の排ガス中の DXN 濃度測定結果から乾式 EP よりもサイクロンで
DXN が再合成していた。 
 
脱水汚泥 流動層炉 サイクロン 乾式ＥＰ 排煙処理塔 煙突出口
サイクロン灰 ＥＰ灰 排水
単位:μ g-TEQ/h 108 0 .698 3 .17 0 .983 1 .09
単位:μ g-TEQ/h 0 .0839 0 .0368 0 SS中 0 .000625
搬出 搬出 水処理へ
図 7-2  DXN 収支図 
 
サイクロンで DXN の再合成が見られるが、図 7-2 から焼却前の汚泥中の
DXN 量が圧倒的に多い。したがって、汚泥流動層炉が、DXN の発生源ではな
くむしろ DXN の分解炉の役割を果たしていると推察された。 
水処理設備へ戻る返流水中の DXN は極微量であり、焼却炉本体が DXN 分解
の役割を果たしていることより処理場内での DXN の濃縮は特に問題なく、特
別な対策は必要ないと考えられた。 
図 7-3 に排ガス中の DXN 類全濃度と每性等価濃度を示した。每性等価濃度
は、全濃度の 1/20～1/500 であった。排ガス中の DXN 全濃度と每性等価換算
値との関係は、DXN 全濃度 10ng/Nm3以上では全濃度の 1/100 が每性等価換算
濃度となる文献とは一致しない 17)。これは今回の DXN 全濃度の測定値が 4 
ng/Nm3 以下の低濃度であることと測定データが尐ないことに起因している




図 7-3 排ガス中の DXN 類濃度と每性等価濃度 
 
 7-3 結言 
下水汚泥焼却炉から排出される DXN は極微量であり、都市ごみ焼却炉の
1/13～1/230 の排出量であった。二次生成反応もほとんど発生してなかった






で DNXが濃縮する可能性を調査したが DNXが水に不溶であり SS分を除いた
排水からは検出されなかった。SS 中の DXN は、水処理系に戻るが流入下水
中の DXN 量に比較して尐なく除外設備の設置は必要ない。 
流入下水中の DXN 量から考えると下水汚泥焼却炉は、DXN を排出する焼却
炉ではなく、むしろ下水中の DXN を分解する装置となっているといえる。 
  
参考文献 
1)Kociba RJ.; Keyes DG.; Beyer JE.; Carreon RM.; Wade CE.; Dittenber DA.; 
Kalnins RP.; Frauson LE.; Park CN.; Barnard SD.; Hummel RA.; Humiston 
CG Result of two-year chronic toxicity and oncogenicity study of 
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８章 焼却灰中の重金属類の不溶化に関する研究 
 8-1 緒言 
   下水汚泥の焼却によって発生する焼却灰量は、平成 18 年度統計によると










判定基準：H7.10.2 改正総理府令 51 号)を上回る溶出事例も出ている。最近
になって As、Se の溶出問題が増加している原因として、As や Se の溶出が
比較的尐なかった石灰汚泥焼却灰 2) 3) 4)の大幅な減尐、Seの処理場内濃縮 2)、



















する文献 5)はあるが下水汚泥中の Asの挙動については Seほどはっきりと判













焼 予 サ 乾 排 湿
脱水 850℃ 350℃ イ 式 煙 式
汚泥 却 熱 ク Ｅ 処 Ｅ
ロ Ｐ 理 Ｐ




図 8-1 サイクロン－乾式ＥＰ方式 
 
焼 予 ガ バ 排
脱水 850℃ 350℃ ス グ 煙
汚泥 却 熱 冷 フ 処
却 ｨ 理





図 8-2 ガス冷却塔-バグフィタ方式 
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場の As の溶出量は冷却塔－バグフィルタ方式で 14%程度尐なくなっていた
がＣ処理場の Se、Ａ･Ｃ処理場の As、Se の溶出量は、大幅に増加していた。
特に Se の増加は、Ａ処理場で約 4 倍、Ｂ処理場で約 6 倍、Ｃ処理場で 39
倍と冷却塔－バグフィルタ方式の増加が顕著であった。 
表 8-1 集塵方式と重金属類溶出量 
埋立 土壌環境
A1号炉 B1号炉 C1号炉 D炉 A2号炉 B2号炉 C2号炉 Ｅ炉 基準値 基準値
As mg/L 0.15 0.36 0.24 0.27 0.30 0.31 0.47 0.50 0.3 0.01
Se mg/L 0.09 0.10 0.02 0.10 0.35 0.63 0.78 0.59 0.3 0.01
Cd mg/L 0.011 - - <0.01 <0.01 - <0.01 0.02 0.3 0.01
Cr6+ mg/L <0.05 - - <0.05 <0.05 - <0.05 <0.05 0.5 0.05
Pb mg/L <0.01 - - <0.01 <0.01 - <0.01 <0.01 0.3 0.01
T-Hg mg/L <0.0005 - - <0.0005 <0.0005 - <0.0005 <0.0005 0.005 0.0005
pH - - 7.8 8.0 6.2 7.2 8.3 7.0 5.8 - -
As mg/kg - - 21.8 - - 21.5 - -






排ガス温度が 200℃まで降下することにより Se が焼却灰の表面に付着する
か、Se 化合物の固体として回収されたことによると推察される。表 8-2 に
As、Se とその酸化物などの融点、沸点(昇華点)と水への溶解度を 7)8)9)10)11)
を示した。 
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加しその結果、溶出量も増加したと考えられる。Ｃ処理場の Se の含有量は、











石灰汚泥では高分子汚泥より Se の溶出量が尐ない。As の溶出量は脱水助
剤の影響を受けないとの報告もあり、汚泥の種類や回収温度の差による As








(1)サイクロン－乾式 EP で焼却灰を回収している F 処理場の焼却灰(100g)
を用いた。この焼却灰に消石灰を添加し各々ビニール袋に入れて手もみで
約 5 分間撹拌した。消石灰は、純度 96%以上の試薬特級(JISK8575)を用い
た。焼却灰と消石灰を撹拌後に蒸留水を 5%添加して同様の手もみの方法で
約 5 分間充分に撹拌した。消石灰の添加量は、1,3,5%の 3 種類とした。 
(2)(1)と同じ焼却灰を用いて鉄塩の溶液を添加し手もみで約 5 分間充分に 
撹拌した。鉄塩は、硫酸第一鉄と塩化第二鉄を用い、添加量はそれぞれ 3,5%
の 2 種類とした。硫酸第一鉄は試薬特級(旧 JISK1446)、塩化第二鉄は試薬
3 種(旧 JIS1447)を用いた。 
(3)F 処理場の焼却灰は、原灰で Se の溶出量が尐ないので硫酸第一鉄 5%の条
件で、Se 溶出量が多いと予想される冷却塔－バグフイルタで焼却灰を回収
しているＧ処理場の焼却灰を並行して実施した。また不溶化の時間的な安
定性を見るために 3 日後、7 日後のデータを収集した。 
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 2) 溶出試験・分析方法 
焼却灰を埋立処分する場合は、環境庁告示第 13 号により有害物質の溶出
が規制されているが、有効利用の場合は特に基準はなく土壌環境基準(環境
庁告示第 46 号)が準用されることが多い。また酸性雤を予想して環告 46 号





表 8-3 溶出試験方法 
 
 
表 8-3 に環告 46 号、炭酸飽和法と炭酸連続法の比較を示した。炭酸連続
法は、24 時間連続 pＨ4 の値であり炭酸飽和法より酸性条件が厳しいので酸
性条件下での溶出試験は炭酸連続法を用いた。 
酸性条件下では Cdが溶出する 15)ことが予想されたので溶出試験後の検液
は、As、Se の分析に加え Cd の分析を行った。分析は、JISK0102 に基づき
As、Se は水素化物発生原子吸光法、Cd は ICP 質量分析法で行った。   
3) 結果と考察 
 (1)消石灰の添加の効果 
表 8-4 消石灰添加による溶出抑制効果 
As Se pH As Se pH
mg/L mg/L － mg/L mg/L －
0.30 0.03 7.4 － － －
＜0.01 ＜0.01 10.1 0.24 0.02 6.5
＜0.01 ＜0.01 10.5 0.24 0.02 6.5
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(pH5.8～6.3)を用いる環告 46 号法であれば As、Se 共に 0.01mg/ℓ 以下にな
り土壌環境基準値を満足した。pH が酸性側の炭酸連続法では、消石灰添加
量 1,3,5%の何れも原灰の溶出量の 20%～40%の削減にはなっているが土壌環







塩化第二鉄は、環告 46 号法で As が土壌環境基準値とほぼ同じ値となった
ので炭酸連続法では基準値を超えることが予想され試験を省略した(表
8-5)。 
硫酸第一鉄は、添加率 3%、5%共に炭酸連続法で As、Se が 0.01 mg/ℓ 以下
の溶出量になり土壌環境基準値を満足した。したがって鉄塩の添加は、塩化
第二鉄より硫酸第一鉄の添加が有効であることが判明した。 
表 8-5 鉄塩添加による溶出抑制効果 
As Se pH As Se pH
mg/L mg/L － mg/L mg/L －
0.30 0.03 7.4 － － －
＜0.01 ＜0.01 4.8 ＜0.01 ＜0.01 5.1












原灰の Se の溶出量が、0.21mg/ℓ とＦ処理場の約 7 倍の値を示したＧ処理
場の灰を用いた試験では硫酸第一鉄を 5%添加しても表 8-6 に示した様に添
加直後で As と Se の溶出量が土壌環境基準値と同じ値となり、時間が経過す
ると Se の溶出量が増加し不安定化する問題が発生した。また時間の経過と








2-に解離し陰イオンの形態の As、Se とを吸着したと考えられる。 
 Cd の溶出は、硫酸第一鉄溶液を添加することによって pH が下がって溶出
した推定される。この問題については次頄で詳細に検討する。 
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表 8-6 硫酸第一鉄による溶出抑制効果 
As Se Cd As Se Cd
mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L
0.30 0.03 <0.01 0.14 0.21 <0.01
＜0.01 ＜0.01 0.02 0.01 0.01 <0.01
＜0.01 ＜0.01 0.02 0.01 0.04 0.01










 8-3-2 硫酸第一鉄＋チオ硫酸ナトリウム法 




汚泥焼却灰からの Cd の溶出については、表 8-6 に示している様に原灰を
炭酸連続法で pH の低い状態にしても溶出してないが、硫酸第一鉄を 5％添
加した場合は溶出していた。Ｇ焼却灰は、日数をおけば溶出量が増加してい
た。このことから原灰を炭酸連続法で溶出させ日数をおけば溶出する可能性
は否定できない。したがって汚泥焼却灰からの Cd の溶出は、pH が低下する
ことによって発生する可能性が大であると考えらる。酸性状態で溶出を防止
するためには、Cd を難溶性の炭酸塩や硫化物(CdS)などの形態にして溶出を






























 1) 実験方法 





ル炉の扉を半開状態の酸化雰囲気で所定の時間(基本的に 1 時間)保持した。 
   焼却灰は、鉄塩の添加で Cd の溶出したＧ灰を用いた。 
 
 




ても同様に As、Se は水素化物発生原子吸光法、Cd は ICP 質量分析法で測定




    最初に添加する薬剤を硫酸第一鉄 5%添加、チオ硫酸ナトリウム 1.5%添加、
同時添加の 3通りの項序で行い、混練り後に加熱処理を 200℃で 1hr行った。
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As、Se の溶出防止はできても pH が低下して Cd が溶出する可能性はある。 
    手掛かり試験として加熱温度を200℃で 1hrに固定し薬剤の添加量を変え
た実験を行い表 8-8 に結果を示した。硫酸第一鉄が無添加でチオ硫酸ナトリ
ウムを 1.5%添加した条件では Se の溶出を防止できるが As は原灰とほとん
ど変わらない溶出量になった。 このデータより硫酸第一鉄が As の溶出防
止に効果があること、またチオ硫酸ナトリウムが、Se の溶出防止に効果が
あることが明確になった。チオ硫酸ナトリウムが 0.1%でも Se の溶出は防止
できるが Cd が溶出する結果になった。これは、チオ硫酸ナトリウム 0.5%以
下では S 分の発生量が不充分であったためで、焼却灰中の Se や Cd 含有量の
よって添加率を変化させる必要があると考えられた。Ｇ処理場の焼却灰の










ｍg/ℓ ｍg/ℓ ｍg/ℓ －
0.27 0.45 <0.01 6.5 -
○






<0.01 <0.01 <0.01 4.6
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    硫酸第一鉄 5%程度、チオ硫酸ナトリウム 1.5%と尐し多めの添加量にして
加熱温度を無加熱～400℃まで変えたデータを表 8-9 に示した。非加熱では
As の溶出を防止できない問題と Cd が新たに溶出する問題が発生し、鉄塩の
みを添加した 8-3-1 と同様の結果になった。 
55℃の加熱時間 1hr の条件では灰の水分がほとんど飛ばなかったので
18hr 保持し灰の水分が他の条件と同じ程度になる様にした。その他の温度










ｍg/ℓ ｍg/ℓ ｍg/ℓ －
0.27 0.45 <0.01 6.5 -
<0.01 <0.01 0.025 4.2 ×
<0.01 <0.01 0.014 4.2 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.7 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.4 ○
<0.01 <0.01 <0.01 5.2 ○


























ｍg/ℓ ｍg/ℓ ｍg/ℓ －
0.27 0.45 <0.01 6.5 -
0.049 <0.01 0.026 4.8 ×
<0.01 <0.01 <0.01 4.1 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.4 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
<0.01 0.046 0.03 4.8 ×
<0.01 0.016 0.026 4.2 ×
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(4)処理後の安定性 
表 8-10 処理後の安定性 
 
 
    表 8-10に硫酸第一鉄 5%添加とチオ硫酸ナトリウム 1.5%を添加し､200℃で
1 時間加熱処理した直後と 1 週間経過した後の溶出検査結果を示した。Cd が
多尐上昇しているが As, Se 共に溶出量の変化はなく効果は継続していた。 
(5)含有量の変化 
    薬品添加＋加熱処理後の灰中の As, Se, Cd, S の含有量について分析した
結果を表 8-11 に示した。 
表 8-11 含有量の変化 
As Se Cd Ｓ
含有量 含有量 含有量 含有量
ｍg/kg ｍg/kg ｍg/kg ｍg/kg
処　理　方　法
　硫酸第一鉄5%添加+
11.1 3.5 6.3 13,200
　 　チオ硫酸ナトリウム1.5%添加+200℃加熱
原　　　　灰 12.3 4.0 6.6 4,500
 
 
  As,Se,Cd の含有量は、処理することにより何れの物質も 10%程度の減尐が見
られた。200℃の温度で何れの物質も揮発するとは考えられないので分析誤
差と考えられる。S については 3 倍程度の増加があった。これは添加した薬
品中に S 分がありこの添加されたＳによって増加したと考えられる。  薬
品の添加率より計算して灰 1kg での収支をとると次に様になった。 
   添加した硫酸第一鉄中の S＝12.9g 
   添加したチオ硫酸ナトリウム中の S＝4.29g 
灰中の S＝4.5g    合計 21.69g 
    処理灰分析値からの S＝14.06g 
処理灰中の S 分は、約 7.6g(約 35%)減尐している結果になる。この減尐分が
揮発して SO2や H2S などになったと推察される。 
(6)Ｇ灰以外の灰 
    Ｆ、Ｇ、Ｈ灰について同様な実験を行い効果について調査した。Ｆ灰、Ｈ
As Se Cd
溶出量 溶出量 溶出量
ｍg/ℓ ｍg/ℓ ｍg/ℓ －





○<0.01 <0.01 <0.01 4.4
ｐＨ 評価
原　　　　灰
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
処　理　方　法 分析時期
処理直後





   結果を表8-12に示したが原灰の As溶出量の低いＨ灰でも硫酸第一鉄の添








    As、Se、Cd 以外の重金属類の溶出を確認するために、Ｇ処理場の灰に硫
酸第一鉄 5%とチオ硫酸ナトリウム 1.5%を同時に添加し 200℃で 1 時間加熱
処理した焼却灰を環告 46 号法、炭酸飽和法、炭酸連続法で溶出試験を行っ
た結果を表 8-13 に示した。 












































ｍg/ℓ ｍg/ℓ ｍg/ℓ －
0.30 0.03 <0.01 7.4 -
0.014 <0.01 <0.01 6.6 △
<0.01 <0.01 <0.01 5 ○
<0.01 <0.01 <0.01 4.6 ○
0.23 0.45 <0.01 6.9 -
0.002 <0.01 <0.01 5.2 ○
0.002 <0.01 <0.01 4.3 ○
0.14 0.21 <0.01 7.8 -
0.02 <0.01 <0.01 7.4 ×
<0.01 <0.01 <0.01 7.1 ○



















































図 8-4 キルン式加熱装置構造図 
 
 
図 8-5 キルン式加熱装置の写真 






手混合 加湿灰  













































/min、極端な例として最大 1000 ℓ/min に変化させてデータを収集した。吸
引量を設定した根拠は次の通りであった。乾灰 1kg を含水率 15%に加湿する
には、176.5g の水を添加した。この水が加熱処理によって全量ガス中に移
行すると 220Nℓの水蒸気となる。仮に 150℃まで加温されると 340ℓの水蒸気
になる。加熱時間を 15 分、30 分とするとこの水蒸気を排出するにはそれぞ
れ尐なくとも 23ℓ/min、11ℓ/min の吸引量が必要であり、その前後の数値を
考慮して吸引量を 10,20,50ℓ/min とした。 
キルンの回転数は、溶出に対してそれほど影響を与えるとは考えられなか
ったので 3rpm を基準とし、比較のためその回転数より遅い 1rpm の条件のデ
ータを収集し比較した。 
8-4-3 分析方法 
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RunNo.1 は、ガス吸引なしのデータで加熱時間 15 分、30 分で As,Se,Cd 共
に土壌環境基準を満足した。No.1-3 は、キルン回転数 1rpm のデータで同条
件の回転数 3rpmの No.1-2のデータと差はなく土壌環境基準を満足している。 
RunNo.2 は、加熱時間 30 分で吸引量を変化させたデータを示した。ガス





されたが Se が溶出した。この原因は不明であった。 
表 8-14 キルン式加熱実験結果 
 
 









Run 温度 時間 吸引量 空塔速度 含水率
No. ℃ min L/min m/sec Ａｓ Ｓｅ Ｃｄ %
原灰 - - - - 0.27 0.45 <0.01 -
1-1 150 15 なし 0 <0.01 <0.01 <0.01 9.0 ○
1-2 150 30 なし 0 <0.01 <0.01 <0.01 6.0 ○
1-3 150 30 なし 0 <0.01 <0.01 <0.01 - ○1rpm
2-1 150 30 1000 0.53 <0.01 <0.01 0.018 0.7 ×Cd
2-2 150 30 1000 0.53 <0.01 0.012 <0.01 0.9 ×Se
2-3 150 30 10 0.0053 <0.01 0.012 <0.01 6.1 ×Se
2-4 150 30 20 0.011 <0.01 <0.01 <0.01 2.8 ○
2-5 150 30 50 0.027 <0.01 <0.01 <0.01 4.2 ○
2-6 150 30 100 0.053 <0.01 <0.01 <0.01 <1.0 ○
3-1 150 15 10 0.0053 <0.01 0.019 0.013 15.5 ×Se,Cd
3-2 150 15 20 0.011 <0.01 <0.01 <0.01 5.5 ○
3-3 150 15 50 0.027 <0.01 <0.01 <0.01 5.4 ○
4-1 250 10 50 0.027 <0.01 <0.01 <0.01 <1.0 ○
4-2 250 30 25 0.013 <0.01 <0.01 <0.01 <1.0 ○
4-3 250 10 100 0.053 <0.01 <0.01 <0.01 1.7 ○
4-4 250 30 200 0.11 <0.01 <0.01 <0.01 <1.0 ○
溶出量 mg/L
判定












ガスを測定した結果を図 8-7,8-8,8-9 に示した。 







ある。SO2の排出は、図 8-9 の H2O の排出と密接に関係していると推察され
H2O がガス化したあとに SO2がガス化する傾向を示していた。また吸引しない
場合にガス中の SO2濃度が低い状態を維持した原因は、凝縮水にあると推察
された。15%の水分添加によって 1kg の灰に約 150g の蒸留水が添加されたこ
とになる。理科年表の溶解度 19)で換算すると H2S の 100cc の水への溶解度は
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図 8-7 加熱排ガス中の H2S 度の経時変化 
 
図 8-8 加熱排ガス中の SO2度の経時変化 
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 排ガス中の H2O は、同じ吸引量なら加熱温度が高い方が灰の加熱時間が尐





8-5 As、Se、Cd 溶出防止のメカニズム 
As、Se、Cd の予想される溶出抑制のメカニズムを表 8-15 に整理した。 







反応式 　Fe2+3H2O → Fe(OH)3＋3H
+
水酸化鉄によるヒ酸イオン,亜ヒ酸イオンの吸着













Se 　チオ硫酸Ｎａによる ② 加熱によるチオ硫酸Ｎａの分解
　難溶性Ｓｅ(0)への還元 　S2O3














Cd 　チオ硫酸Ｎａからの亜硫酸 ② 硫酸第一鉄添加によるＣｄの溶出
　イオン(SO3











































の添加量は、原灰の溶出量によって変える必要があるが原灰で As が 0.3mg/ℓ、
Se が 0.45mg/ℓ 溶出している焼却灰で硫酸第一鉄 3%、チオ硫酸ナトリウム 1%
で溶出を防止できた。安定化のためには加熱処理が有効で加熱温度は焼却灰





空塔速度 0.02～0.05m/sec での吸引が効果的であった。 
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図 9-1 循環流動層炉構造図 
 






















































実験に用いた汚泥性状を表 9-1に示す。      表 9-1 汚泥性状 
流動媒体は、5号硅砂(代表粒子径 0.5mm)と 






















































図 9-3 ライザー高さと炉内圧力・温度分布 
 

















































































 熱負荷（容積負荷） 100～250万 710～760万









 炉内滞留時間 約　5 約　2
0.6～1.2













Gs＝4.6       
        
    
    
     
ρ  ρ 
ρ 
 
    
           (1) 
 
Gs：粒子循環流束 kg/m2sec、 U0：空塔速度 m/sec, Ut：終末速度 m/sec、 




3,  μ：流体粘度 kg/m･sec2  






 gDp fp 
                       
                 (2) 
Dp＝0.0005m、 p ＝2.56×103kg/m3, f ＝0.314 kg/m3 at 853℃ 
μ＝4.57×10-５ kg/m･sec2 at853℃,  Ar=1500となり 
Allen域である。104<Ar<9.43×104                       (3) 
     Ar域での Re数  












                                  (5)
 
   Uts=4.60 m/sec 
流動砂の形状係数φsは国井の値 15）を採用する。 
φs＝0.861                                                 (6) 
非球形粒子については、φs＝0.2～1.0、Re＝10-2～103 の範囲で次の式に近似でき
る 11）16)。 
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     Ut= Uts/f1/2 、ｆ＝1+5×(1-φs))×Re0.22           (7)                            
5号硅砂の終末速度(Ut)は、次のようになる。 
Ut=Uts/((1+5×(1-φs))×Re0.22)1/2                           (8) 
      =2.39 m/sec     
 空塔速度は入口と出口風量の平均値をとると 
U0=(680+1150)／2×(273+853)／273／3600/(π×0.5
２/4)         (9) 
=5.3 m/sec   (1)式に代入すると 
   Gs=5.52 kg/m2・sec   
内径φ500mmの断面積を掛けると粒子循環流速を求めることが出来る。 











表 9-5 5号・6号硅砂の循環量 at850℃ 
 
 






様な場合、砂を 5号から 6号に入れ替えると 6号の終末速度は、1.6m/secであり処
理量を 1/2に下げても安定した砂循環ができ処理が可能となる。(逆に処理量を上
単　位 ５号硅砂 ６号硅砂
代表粒子径 mm 0.5 0.3
Ar数 － 1500 324
Re数 － 34 12
完全球体終末速度 m/sec 4.60 2.76
終末速度 m/sec 2.39 1.61
粒子循環流速 kg/m2・sec 5.52 6.66
粒子循環量 kg/h 3899 4706
循環熱量 MJ/h 3328 4017











図 9-4 流動砂と灰の粒径分布 
図9-5,9-6にライザー部の燃焼状況を把握する為に行ったライザー部高さ方向の
排ガス濃度変化を原濃度で示している。図 9-5は 5号硅砂、図 9-6は 6号硅砂を用
いた場合の排ガスの濃度変化である。ライザー部の 9m地点での排ガス中の O2、CO、
NOx、N2O濃度比較を表 9-6に示す。5号硅砂の実験では O2濃度が高いが NOxが僅か
に低く、逆に N2Oは高い。COは、O2が高い影響を受けているのか 6号硅砂の実験よ
りは低いが、パーセントオーダで存在している。5号と 6号硅砂の排ガス性状を比
較すると N2O以外は若干 5号硅砂に優位性があった。 
 






























































図 9-7 炉内温度と排ガス性状 
 
               図 9-8 空気過剰率と排ガス性状 
 
9-3 実機での運転結果 
 表 9-7の汚泥を処理する設計能力 60ｔ/日の循環流動層炉を納入した。炉本体は、
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表 9-8 炉内温度・面積負荷 
 
 
表 9-9 排ガス性状 
 
 









 ライザー下部温度① ℃ 871
 ライザー下部温度② ℃ 872
 ライザー中部温度① ℃ 870
 ライザー中部温度② ℃ 880
 ライザー上部温度① ℃ 877
 ライザー上部温度② ℃ 886
 ダウンカマ下部温度 ℃ 884
 ダウンカマ上部温度 ℃ 880
 炉出口温度 ℃ 881
 燃焼用空気温度 ℃ 656
 補助燃料使用量 L/h 151
 脱水汚泥処理量 kg/h 2510
 炉床汚泥面積負荷 kg/m 2h 1420
 炉床水分面積負荷 kg/m 2h 1150
項　　目 単　　位 炉出口 バグ出口 排煙出口 煙突
　温度 ℃ 881 182 25 168
　酸素濃度 ％ 7.8 9.0 9.0 16.1
　一酸化炭素 ppm 22 - - <3
　ばいじん 12%換算g/Nm 3 26 0.838 <0.001 <0.001
硫黄酸化物 12%換算ppm 500 500 <4 <4
窒素酸化物 12%換算ppm 9 - - <10
塩化水素 12%換算mg/Nm 3 35 13 <6 <10
ダイオキシン ng-TEQ/Nm 3 - - - 0.0000056























320kg/h、炉出口空気比 1.5、炉内温度 850℃を目指して操炉した。 
 









が含水率の差により湿りベースの発熱量は約 12倍 RDFが高く、窒素含有量は約 7
Ａ Ｂ Ｃ
比表面積 cm2/g 50500 1288 200
平均粒度 μm 2 36 1010
純度 % 98.4 98.1 98.4
頄目 卖位
石灰石
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倍汚泥が高い。 











ル比 Ca/S=3前後を代表例として運転結果を表 9-12に示す。 排ガス濃度は 12%O２
換算値で示した。炉内脱硫率（R:％）を次の様に定義し、石灰石モル比と脱硫率
との相関を図 9-9に示す。 
R＝(F０－F１)／F０×100                                   （11） 
F０:石灰無添加時の炉出口 Sox排出量 kmol/h 









石灰石 Aを Ca/S=3の条件で添加すると炉出口 SOx濃度は急激に減尐し約 30分
で安定したが、石灰石 B の場合同じ添加率で添加しても穏やかに SOx 濃度が減尐
項　　目 単位 下水汚泥 RDF
含水率 % 80.5 5.4
可燃分 % 81 87.1
低位発熱量  (Dry) MJ/kg 17.2 16.5
　　　　　       (Wet) MJ/kg 1.3 15.5
C %Dry 44.4 43.7
H %Dry 7.5 6.3
N %Dry 6 0.9
O %Dry 22.4 36.2
S %Dry 0.6 <0.05
CL %Dry 0.1 0.5














石灰石 石灰石Ａ 石灰石Ｂ 石灰石Ｃ
無添加時 添加時 添加時 添加時
－ 0 3.3 2.8 2.5
kg/h 320 320 320 320
l/h 23.1 23.0 23.2 21.2
Nm
3
/h 680 680 680 680
% 79 77 76 79
m/sec 6.3 6.2 6.3 6.2
℃ 474 479 484 475
℃ 850 850 860 847
℃ 833 830 839 829
% 6.3 6.5 6.5 6.6
ppm 55 50 36 53
ppm 18 32 27 29
ppm 235 173 187 215
ppm 225 3 49 112
ppm 145 2 41 95





































したがって炉内脱硫用の石灰石は、石灰石 A と C の両方の特性を有する多孔質
で尐し粗い粒子が理想的であると考えられる。 
 
図 9-10 反応初期比表面積と脱硫率 
 
 
図 9-11 炉出口 SOx濃度の経時変化 
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  図 9-12 石灰石の排ガス成分への影響 
 
     (2) 固形廃棄物との混焼 
下水汚泥卖独および RDF混合時の定常状態での焼却実験結果を表 9-13に示す。 
 






































汚泥投入量 kg/h 350 350 350 350
ＲＤＦ供給量 kg/h 0 44 62 42
助燃オイル量 l/h 29 8.4 0 0
燃焼空気量 Nm3/h 748 750 743 754
燃焼空気温度 ℃ 495 514 518 506
炉内平均温度 ℃ 875 862 851 834
炉出口温度 ℃ 868 886 900 886
炉内温度差 ℃ 19 35 61 68
炉出口O2濃度 % 4.6 5.2 4.7 4.9
炉出口CO濃度
(O212%)
焼却灰強熱減量 % 0.52 0.74 0.81 0.78
ppm 35 23 21 28
頄  目 卖位
RDF
① ﾍﾟﾚｯﾄ ②





















                    図 9-13 熱収支図 
 
排ガス性状を表 9-14 示す。RDF 中の消石灰の触媒作用によって排ガス中の NOx
が、RDF無しの場合の 17ppmに対して 30～40ppmまで増加した。逆に SOxは、消石













NOx ppm 17 40 38
N2O ppm 130 80 110
SOx ppm 250 200 220










































































用,EICA第 7巻第 2号,97-100,2002 
7) B. Leckner; L. E. Åmand; K. Lücke; J. Werther; Gaseous emissions from 
co-combustion of sewage sludge and coal/wood in a fluidized bed, Fuel, Vol.83, 
477-486, 2004 
8) Lars-Erik Åmand; Bo Leckner; David Eskilsson; Claes Tullin; Deposits on heat 
transfer tubes during co-combustion of biofuels and sewage sludge, Fuel, Vol. 
85, 1313-1322, 2006 





  1999 
12) Isamu Tanaka;Hisashi Shinohara;Hideharu Hirosue;and Yasuhiro Tanaka; 
Elutration of Fines from Fludized Bed; Journal of Chemical Engineering of 
Japan,Vol5 No.1,51-57, 1972 
13) 尾花英朗､熱交換機設計資料,熱交換機設計ハンドブック,工業図書版,1972 
14) 白井隆,一粒の粒子の流体抵抗,流動層,科学技術社,46-51,1958 




17) Bo Leckner;Fludized Bed Combustion;Mixing and Pollution Limitation; Prog. 


















































































炉内温度を 850℃に上げれば大幅に削減できた。さらに燃焼空気を 600℃から 700℃
に上げて補助燃料の増加を避けて炉内温度を 850℃に上げると下水汚泥焼却炉から
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発生している N2Oを CO換算で 69%、エアレーションを含めると下水処理場から発生






























































焼却能力 100.0  ton/day
炉運転時間 24  hr/day
処理汚泥名称　１
処理汚泥名称　２
基準温度 20  ℃ 固定です。0℃には対応していません。
汚泥性状
ケーキ水分 63.8  ％
可燃分 60  ％
ケーキ発熱量(高位) 3,305  kcal/kg･ds (計算式　Hh＝58.3Ｖ-193　Ｖ：可燃分率）
ケーキ成分  炭素　Ｃ 53.6  ％
　　　　　　水素　Ｈ 6.8  ％
　　　　　　窒素　Ｎ 8.0  ％
　　　　　　酸素　Ｏ 30.6  ％
　　　　　　硫黄　Ｓ 1.0  ％
　　　　　　　　　計 100.0  ％
補助燃料
発熱量(高位) 10,800  kcal/kg
ケーキ成分  炭素　Ｃ 85.4  ％
　　　　　　水素　Ｈ 12.6  ％
　　　　　　窒素　Ｎ 0.4  ％
　　　　　　酸素　Ｏ 0.7  ％
　　　　　　硫黄　Ｓ 0.9  ％
　　　　　　　　　計 100.0  ％
燃料比重 0.80  kg/L
空気
窒素　Ｎ2 79.1  vol％
酸素　Ｏ2 20.9  vol％
その他条件
炉出口ガス温度 850  ℃ （800～850℃）
予熱器出口空気温度 370  ℃ （500～650℃）
炉入口予熱空気温度 350  ℃ （予熱器出口空気温度以下）
排ガス冷却器出口ガス温度 780  ℃
白煙防止予熱器出口ガス温度 300  ℃ （250～350℃）
白煙防止器出口空気温度 250  ℃ （200～300℃）
空気比 1.30  －
白煙防止条件　温度(通常地域) 0  ℃  白煙防止条件の選択
白煙防止条件　湿度(通常地域) 70  ％
白煙防止条件　温度(寒冷地) 0  ℃
白煙防止条件　湿度(寒冷地) 100  ％
排ガス冷却器　　　　放射熱量 3  ％（対交換熱量）
空気予熱器　　　　　放射熱量 7  ％（対交換熱量）
白防防止用熱交換器　放射熱量 5  ％（対交換熱量） （5～7％）
バグフィルタ入口　　温度 200  ℃
バグフィルタ出口    ばいじん濃度 0.02  g/Nm3-dg
排煙処理塔出口ガス  ばいじん除去率 0  ％ バグフィルタの場合、通常0％とする。
排煙処理塔　　　　　SOx除去率 95  ％
排煙処理塔　　　　　排水温度 45  ℃
煙突出口　　　　　　NOx濃度 50  ppm（表示のみ）
苛性ソーダ濃度 2 ％
排ガス冷却器出口ガス温度の収束幅 ± 0.10  ℃
空気予熱器出口ガス温度の収束幅 ± 1.00  ℃













ア) 炉形式及びフロー 流動床焼却炉Ｒ-２型 （高温熱回収型）










  ＝(58.3Ｖ-193※)×4.1868 (kJ/kg)
Ｖ：可燃分率（％）
ケーキ成分※ 炭素　　Ｃ　： 53.6 ％
（可燃分当たり） 水素　　Ｈ　：  6.8 ％
窒素　　Ｎ　：  8.0 ％
酸素　　Ｏ　： 30.6 ％




重油成分 炭素　　Ｃ　： 85.4 ％
水素　　Ｈ　： 12.6 ％
窒素　　Ｎ　：  0.4 ％
酸素　　Ｏ　：  0.7 ％
硫黄　　Ｓ　：  0.9 ％
密　　度 0.80 kg/L
カ) 炉運転時間 24 hr/day








乾き空気成分※※ 窒素　　　　 Ｎ2 ： 78.084  vol％ 75.47  wt％
酸素　　　　 Ｏ2 ： 20.948  vol％ 23.20  wt％
アルゴン　   Ar  ： 0.934  vol％ 1.28  wt％
二酸化炭素 　CO2 ： 0.033  vol％ 0.046  wt％
その他  　  　　　： 0.001  vol％ 0.004  wt％
乾燥空気密度 1.2932  kg/Nm3
本計算では、微量成分を除いた下記成分により計算するものとする。
窒素　　　　 Ｎ2 ： 79.1  vol％ 76.8  wt％
酸素　　　　 Ｏ2 ： 20.9  vol％ 23.2  wt％
乾き空気比重 1.29 kg/Nm3
ク) 炉の放散熱率































    ＝13837 kJ/kg･ds(高位)
キ) ケーキ可燃分の理論乾き空気量
Sta＝11.49×Ｃ＋34.5×(Ｈ－Ｏ/8)＋4.31×Ｓ
   ＝11.49×0.536＋34.5×(0.068－0.306/8)＋4.31×0.010
   ＝7.23 kg/kg(可燃分)
ク) ケーキ可燃分の理論乾き燃焼ガス量
Std＝12.49×Ｃ＋26.5×Ｈ－3.31×Ｏ＋5.31×Ｓ＋Ｎ
   ＝12.49×0.536＋26.5×0.068－3.31×0.306＋5.31×0.010＋0.080
   ＝7.62 kg/kg(可燃分)
ケ) ケーキ燃焼時の生成水分
Stw＝9×Ｈ
   ＝9×0.068
   ＝0.61 kg/kg
コ) ケーキ可燃分の理論乾き燃焼ガス成分
   ＝Sv×0.536/12.011＝0.0446Sv kmol/hr
　                   ＝40.14 kmol/hr
　                   ＝1766.52 kg/hr
　                   ＝ 899.70
   ＝Sv×0.010/32.066＝0.0003Sv kmol/hr
   　                ＝0.27 kmol/hr
   　                ＝17.30 kg/hr
   　                ＝ 6.05
   ＝Sv×(7.23×0.768＋0.080)/(14.008×2)
   　                ＝0.2011Sv kmol/hr
   　                ＝180.99 kmol/hr
   　                ＝5070.62 kg/hr
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CO2＝ 18.13  vol％ 25.77  wt％
SO2＝ 0.12  vol％ 0.25  wt％
Ｎ2＝ 81.75  vol％ 73.98  wt％
               (1766.52＋17.30＋5070.62）/(899.7＋6.05＋4056.73)＝1.3813
               乾き燃焼ガス密度＝ 1.38
サ) 補助燃料の理論乾き空気量
Fta＝11.49×Ｃ＋34.5×(Ｈ－Ｏ/8)＋4.31×Ｓ
   ＝11.49×0.854＋34.5×(0.126－0.007/8)＋4.31×0.009
   ＝14.17 kg/kg
シ) 補助燃料の理論乾き燃焼ガス量
Ftd＝12.49×Ｃ＋26.5×Ｈ－3.31×Ｏ＋5.31×Ｓ＋Ｎ
   ＝12.49×0.854＋26.5×0.126－3.31×0.007＋5.31×0.009＋0.004
   ＝14.03 kg/kg
ス) 補助燃料燃焼時の生成水分
Ftw＝9×Ｈ
   ＝9×0.126
   ＝1.13 kg/kg
セ) 補助燃料の理論乾き燃焼ガス成分
     Ｆ×0.854/12.011＝0.0711Ｆ kmol/hr
　                   ＝3.129Ｆ kg/hr
　                   ＝ 1.594Ｆ
     Ｆ×0.009/32.066＝0.0003Ｆ kmol/hr
　                   ＝0.019Ｆ kg/hr
　                   ＝ 0.007Ｆ
     Ｆ×(14.17×0.768＋0.004)/(14.008×2)
　                   ＝0.3886Ｆ kmol/hr
　                   ＝10.887Ｆ kg/hr
　                   ＝ 8.710Ｆ
CO2＝ 15.46  vol％ 22.29  wt％
SO2＝ 0.07  vol％ 0.14  wt％
Ｎ2＝ 84.48  vol％ 77.57  wt％
               14.035Ｆ/10.311Ｆ＝1.3612














0 20 40 100
蒸発潜熱(L)：(kcal/kg-H2O) 598 586 575 539
　　　　     (kJ/kg-H2O) 2504 2453 2407 2257
タ) 各条件
    T0  ：基準温度 20  ℃(または０℃基準)
    Ta  ：大気温度 20  ℃
    H0  ：大気湿度 0.01  kg-H2O/kg-da
    H40 ：飽和水蒸気量(40℃) 0.0488  kg-H2O/kg-dg
    Tc  ：ケーキ供給温度 20  ℃
    T1  ：炉出口ガス温度 850  ℃　(800～850℃)
    T8  ：予熱器出口空気温度 370  ℃　(500～650℃)
    Trc ：炉入口予熱空気温度 350  ℃　(T8 以下)
    Tgc ：排ガス冷却器出口ガス温度 780  ℃
    T3  ：白煙防止予熱器出口ガス温度 300  ℃　(250～350℃)
    T9  ：白煙防止器出口空気温度 250  ℃　(200～300℃)
    T4  ：バグフィルタ入口温度 200  ℃
    T6  ：排煙処理塔出口ガス温度 40  ℃
    Th  ：排煙処理塔排水温度 45  ℃
    Tw  ：冷却水入口温度 20  ℃
    ｍ  ：空気比 1.3
    Cw  ：水の比熱 1.0  kcal/kg-℃
4.19  kJ/kg-℃
    Cas ：排ガス中灰分の比熱 0.2  kcal/kg-℃
0.84  kJ/kg-℃
    Cs  ：排ガス中の水蒸気比熱
    Ca  ：乾き空気の比熱 添付グラフ(20℃基準)による。
    Cg  ：燃焼乾きガス比熱
    Tr  ：流動ブロワ出口温度 50  ℃
    白煙防止条件 　　　　0 ℃, 70 ％





　    ＝1500×3305
　    ＝4957500 kcal/hr
　    ＝20756061 kJ/hr
温　　度：　℃






　    ＝10800Ｆ kcal/hr
　    ＝45217Ｆ kJ/hr
③燃焼用乾き空気の保有熱量
　ＱI3 ＝(Sv×Sta＋Ｆ×Fta)×ｍ×(Trc－T0)×Ca
　    ＝(900×7.23＋Ｆ×14.17)×1.3×(350－20)×0.249
　    ＝695084＋1513.7Ｆ kcal/hr
　    ＝2910178＋6337.6Ｆ kJ/hr
④燃焼用空気水分の保有潜顕熱量
　ＱI4 ＝(Sv×Sta＋Ｆ×Fta)×ｍ×H0×{(Trc－T0)×Cs＋586}
　    ＝(900×7.23＋Ｆ×14.17)×1.3×0.01×{(350－20)×0.469＋586}
　    ＝62662＋136.5Ｆ kcal/hr
　    ＝262353＋571.5Ｆ kJ/hr
⑤入熱合計（①＋②＋③＋④）
　ＱI5 ＝ＱI1＋ＱI2＋ＱI3＋ＱI4
　    ＝4957500＋10800Ｆ＋695084＋1513.7Ｆ＋62662＋136.5Ｆ
　    ＝5715246＋12450.2Ｆ kcal/hr




　   　＋(Sv×Sta＋Ｆ×Fta)×(ｍ－1)×(T1－T0)×Cg3
　    ＝900×7.62×(850－20)×0.267＋Ｆ×14.03×(850－20)×0.268
　   　＋(900×7.23＋Ｆ×14.17)×(1.3－1)×(850－20)×0.267
　    ＝1952406＋4062.9Ｆ kcal/hr
　    ＝8174333＋17010.5Ｆ kJ/hr
②燃焼用空気水分の保有潜顕熱量
　ＱO2 ＝(Sv×Sta＋Ｆ×Fta)×ｍ×H0×{(T1－T0)×Cs＋586}
　    ＝(900×7.23＋Ｆ×14.17)×1.3×0.01×{(850－20)×0.521＋586}
　    ＝86150＋187.6Ｆ kcal/hr
　    ＝360693＋785.4Ｆ kJ/hr






      ＝2667×{(100－20)＋539＋(850－20)×0.521－(100－20)×0.451}
　    ＝2707938 kcal/hr
　    ＝11337595 kJ/hr
④ケーキ燃焼生成水分潜顕熱量
　ＱO4 ＝Sv×Stw×{(100-T0)＋539＋(T1－T0)×Cs1－(100－T0)×CS2}
　    ＝900×0.61×{(100－20)＋539＋(850－20)×0.521－(100－20)×0.451}
　    ＝557427 kcal/hr
　    ＝2333835 kJ/hr
⑤補助燃料燃焼生成水分潜顕熱量
　ＱO5 ＝Ｆ×Ftw×{(100-T0)＋539＋(T1－T0)×Cs1－(100－T0)×CS2}
　    ＝Ｆ×1.13×{(100－20)＋539＋(850－20)×0.521－(100－20)×0.451}
　    ＝1147.3Ｆ kcal/hr
　    ＝4803.5Ｆ kJ/hr
⑥灰の持出熱量
　ＱO6 ＝Sa×(T1－T0)×Cas
　    ＝600×830×0.2
　    ＝99600 kcal/hr
　    ＝417005 kJ/hr
⑦炉の放散熱量
　ＱO7 ＝ＱI5×η1
　    ＝(5715246＋12450.2Ｆ)×0.05
　    ＝285762＋622.5Ｆ kcal/hr
　    ＝1196428＋2606.3Ｆ kJ/hr
⑧出熱合計（①＋②＋③＋④＋⑤＋⑥＋⑦）
　ＱO8 ＝ＱO1＋ＱO2＋ＱO3＋ＱO4＋ＱO5＋ＱO6＋ＱO7
　    ＝1952406＋4062.9Ｆ＋86150＋187.6Ｆ＋2707938＋557427＋1147.3Ｆ＋99600
　   　＋285762＋622.5Ｆ
　    ＝5689283＋6020.3Ｆ kcal/hr
　    ＝23819890＋25205.8Ｆ kJ/hr







       　       　　Ｆ＝0.0 kg/hr





   ＝6858 kg/hr




   ＝0 kg/hr
   ＝   0/ 1.36＝   0
③ 過剰乾き空気量
DGae＝(Sv×Sta＋Ｆ×Fta)×(ｍ－1.0)
    ＝(900×7.23＋0.0×14.17)×0.3
    ＝1952 kg/hr




   ＝85 kg/hr




   ＝549 kg/hr













   ＝0 kg/hr




   ＝8810 kg/hr
 　＝4970＋0＋1513




   ＝3301 kg/hr
 　＝106＋683＋0＋2667/0.804




   ＝12111 kg/hr
 　＝6483＋4106





   ＝0.3747
⑫ ばいじん濃度
Laf＝600×1000/6483















   ＝8459 kg/hr
   ＝ 8459/ 1.29＝ 6557
② 燃焼用空気水分
HGa＝85 kg/hr
 　＝ 85/0.804＝ 106
③ 燃焼用空気量
Ab ＝DGa＋HGa
   ＝8459＋85
   ＝8544 kg/hr
   ＝6557＋106












入　熱  kg/hr ％  kg/hr ％
①ケーキ供給量　Ｓc 4167 32.8 8810 69.3
②燃焼用空気量　Ａb 8544 67.2 3301 26.0
③補助燃料使用量 Ｆ 0 0.0 600 4.7










　　　　　　　　ＱI1 20756 86.7 8174 34.2
②補助燃料燃焼熱量 0 ②燃焼用空気水分 86
　　　　　　　　ＱI2 0 0.0 　の保有潜顕熱量ＱO2 361 1.5
③燃焼用乾き空気の 695 ③ケーキ水分の潜 2708
　保有熱量　　　ＱI3 2910 12.2 　顕熱量  　　　ＱO3 11338 47.4
④燃焼用空気水分の 63 ④ケーキ燃焼生成 557




　　　　　　　  ＱO6 417 1.7
⑦炉の放散熱量 286
　　　　　　　  ＱO7 1196 5.0
5715 5689
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参考資料-2： FEM解析図：240t/日炉 
 図中の記号  a,a’：分散装置全体の相当応力 a=max10,a’=max34 
ｂ：分散板上の相当応力 b=max34 
       ｃ：底板にかかる相当応力 c=max1.5 
          ｅ：側板にかかる相当応力 e=max20, 卖位kgf/mm2(×9.8N/mm2) 
     σは全て最大相当応力 (kgf/ mm2(×9.8N/mm2)を示す      
  (1)リブなし  最大相当応力(σmax＝34.3kgf/mm
2)
a',b e a c
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   これ以降全て相当応力の図色:①の aと同じ max10 kgf/mm2 
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(4) リブ本数 10本へ変更  側板高さ=リブ高さ+20mm  
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 (5)リブ高さ再検討  側板高さﾘﾌﾞ高+50mm リブ本数 10本 
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e-1 e-2σ=4.3 σ=4.4
e:側板にかかる相当応力
外周側
炉内側
 
 
 
